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Résumé et mots-clés 
L’objectif de cette thèse sous contrat cifre entre la société S3d et l’Ecole des Mines de Nantes 
a été de développer une solution innovante et rentable de production de bio-GNV (Gaz 
Naturel pour Véhicules) à l’échelle d’une exploitation agricole. Les solutions testées pour 
capter le CO2 et l’H2S se sont respectivement basées sur les réactions de carbonatation 
accélérée et la sulfuration du fer sur matériaux alcalins. Pour cela, un co-produits industriels à 
faible valeur ajoutée a été identifié : les laitiers sidérurgiques issus de four de conversion à 
oxygène (laitiers BOF pour Basic Oxygen Furnace). Des essais ont été menés à l’échelle du 
laboratoire sur le CO2 et l’H2S en réacteurs statiques puis en colonne dynamique. L’étude de 
la carbonatation accélérée du CO2 sur les laitiers BOF et la chaux a permis d’estimer les 
capacités de capture du CO2 à 49 gCO2/kgBOF pour les BOF contre 265,4 gCO2/kgchaux pour la 
chaux. La sulfuration des laitiers par H2S a conduit à une capacité de capture de  
7,0 1,0 gH2S/kgBOF. Suite à ces résultats, la faisabilité technique a été évaluée sur un biogaz 
réel produit sur une exploitation agricole vendéenne. Des tests sur site dans une colonne 
garnie de 200 g de laitiers en lit fixe pendant 46 jours ont permis de valider la faisabilité de la 
désulfurisation par les laitiers BOF en conditions réelles. Cependant, les réflexions menées 
sur la carbonatation du CO2 ont conduit à l’introduction d’une solution alternative à savoir la 
filtration membranaire. Enfin, le bilan économique sur la filière complète a montré que la 
rentabilité de cette unité était contrainte par un investissement de 75 000 € subventionné à 
30% et la consommation d’au moins 6 pleins/semaine. 
Mots- clés : Biogaz, Carbonatation accélérée, Sulfuration du fer, Laitiers sidérurgiques, Bio-
GNV 
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Abstract and keywords  
Bio-NGV (bio- Natural Gas for Vehicles) is a bio-fuel based on the biogas in which 
components such as CO2 and H2S are removed. But the economical feasibility of available 
and commercial technologies to perform these removals is limited to 80 Nm
3
/h of treated 
biogas. Regarding farm scale biogas plant, fuel needs of 1 fill-up per day would represent the 
treatment of only 1 Nm
3
/h of raw biogas. The aim of our work was to develop a solution 
economically adapted to farm scale to produce bio-NGV from biogas. An alternative and low 
cost material, BOF slag (Basic Oxygen Furnace slag), was then identified to perform CO2 
removal by accelerated carbonation and H2S removal by iron sulfidation. The accelerated 
carbonation feasibility was evaluated in batch and dynamic reactors under laboratory 
conditions. But, removal capacities obtained were insufficient to be used under real conditions. 
Lime was then tested and CO2 removal capacities observed were higher than BOF slag ones 
but still insufficient. Iron sulfidation by H2S was also tested under laboratory conditions. 
Batch reactor and dynamic column investigations led to an interesting H2S removal capacity 
of 7,0


1,0 gH2S/kgBOF. Based on this result, performances were also validated under real 
conditions on the biogas produced on site field. According to the whole experimental data, the 
complete process of bio-NGV production was designed including the H2S removal performed 
by BOF slag, CO2 removal achieved in two membranes and the 200 bars compression. Finally, 
the overall economical balance has showed that a total investment of 75 000 € with a subsidy 
rates of 30% and a weekly fuel consumption between 6 and 28 fill-up/week will lead to a 
profitable project. 
 
Key-words: Biogas, Accelerated carbonation, Iron sulfidation, steel slag, Bio-NGV 
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Introduction Générale 
Le biogaz brut est un gaz combustible issu de la fermentation anaérobie de la matière 
organique. Ce processus biologique naturel a été découvert par Alessandro Volta en 1776 qui, 
lors d’une promenade, constata la présence de gaz s’échappant d’un marais. Ce scientifique 
mis alors en évidence l’existence du « gaz des marais » et de son inflammabilité. Mais c’est 
bien plus tard que l’on attribua la production de ce gaz à l’activité microbienne présente dans 
les marais. C’est ainsi qu’au début du XXème siècle, la première installation de méthanisation 
vu le jour à Exeter en Grande-Bretagne permettant l’éclairage des rues de la ville.  
1. Contexte et enjeux 
En 1973, le choc pétrolier entraina un premier engouement pour la méthanisation. De 
nombreuses installations furent alors construites pour la production d’énergie à partir 
d’effluents industriels et agricoles. Mais le contre-choc pétrolier des années 80 inversa cette 
tendance en rendant obsolète la valorisation énergétique par méthanisation. Après quelques 
années de latence, les énergies renouvelables connaissent aujourd’hui un nouvel essor face au 
contexte énergétique de diminution des ressources fossiles associée à une prise de conscience 
écologique internationale. 
En décembre 2008, le Parlement Européen sous présidence française adoptait le Plan Climat 
en accord avec les 27 chefs d’états et gouvernements de l’union européenne. Ce plan d’action 
a pour objectifs d’ici 2020 : 
 de réduire de 20 % les émissions de gaz à effet de serre des pays de l’Union par 
rapport à 1990 ; 
 d’augmenter à 20% la part d’énergie renouvelable dans le mix énergétique de l’UE ; 
 d’améliorer de 20% l’efficacité énergétique.  
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Avec des objectifs variables d’une nation à l’autre, la France est tenue d’ici 2020 de 
consommer 23% d’énergies renouvelables sur la totalité des énergies (Directive européenne 
28/CE/2009).  Dans le «  plan d’action de la France en matière d’efficacité énergétique », le 
ministère de l’écologie, du développement durable, du transport et du logement estime qu’à 
l’horizon 2020 la consommation énergétique finale française sera de 135 000 ktep par an. 
Ramené aux objectifs environnementaux nationaux, cela signifie que 31 000 ktep de l’énergie 
finale consommée en France devra être d’origine renouvelable (MEDDTL, 2013).  
Pour réaliser cette transition énergétique, le gouvernement français a décidé la mise en place 
de fond de financement afin d’aider les projets de R&D sur toutes les ressources quelles soit 
de type hydraulique, solaire, éolienne ou biomasse. Cette dernière désigne l’ensemble de la 
matière organique d’origine végétale ou animale composée principalement de carbone, 
d’hydrogène et d’oxygène. Lorsque la biomasse est produite par l’activité humaine, elle 
constitue un déchet ou un résidu. Son pouvoir énergétique peut alors être exploité pour 
produire des énergies dites « vertes » tout en contribuant à une démarche de gestion et de 
traitement des déchets. On distingue trois catégories de biomasse conduisant chacune à des 
voies de valorisation énergétique distinctes (hors incinération) : 
 la biomasse ligno-cellulosique : il s’agit de la matière organique sèche riche en lignine 
(bois, paille, sciures, …). Elle est convertie en énergie par voie thermochimique 
(combustion en chaudière, gazéification) ; 
 la biomasse oléagineuse : il s’agit de la matière organique riche en lipide pouvant être 
convertie en biocarburant. Elle peut être d’origine animale (graisses) ou végétale 
(huile de friture, extraction du colza) ; 
 la biomasse fermentescible : il s’agit de la matière organique humide et biodégradable 
par les microorganismes (déjections animales, boues de station d’épuration). Elle est 
riche en protéines, glucose et lipides et peut être valorisée par voie biologique en 
méthanisation pour produire du biogaz. 
Plus particulièrement, la biomasse fermentescible peut provenir de différents secteurs tels 
que : le traitement des eaux usées (boues de station d’épuration urbaines ou industrielles), de 
l’industrie agro-alimentaire, de l’agriculture (déjections animales et résidus de culture), des 
collectivités (déchets verts et fraction fermentescible des déchets ménagers), de la grande 
distribution (invendus organiques à déconditionner) ou encore de la restauration collective 
(restes de repas). 
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Le potentiel de production d’énergie à partir de ces déchets à l’horizon 2030 a été étudié par 
SOLAGRO et INDDIGO pour le compte de l’ADEME en avril 2013. L’étude a montré que le 
gisement français mobilisable en méthanisation en 2030 pourrait atteindre 132 millions de 
tonnes de matières fermentescibles. Cela correspondrait à un potentiel énergétique de 
4 800 ktep représentant 15% de l’objectif de 2020. Cette part non négligeable est d’autant 
plus intéressante que l’écart entre ce potentiel à l’horizon 2030 et la production actuelle 
(350 ktep en 2011) est important (EurObserv'Er, 2012). Fort de ce constat, les politiques 
publiques ont mis en place diverses mesures tel que l’arrêté du 19 mai 2011 fixant les 
conditions d'achat de l'électricité produite par les installations qui valorisent le biogaz 
revalorisant ainsi les tarifs de rachat précédent (Arrêté du 10 juillet 2006). Ces nouveaux tarifs 
attractifs ont alors donné un nouvel essor à la filière française faisant passer la production 
d’électricité à partir de biogaz de 45 ktep en 2006 à 96 ktep en 2011. Cette mesure a 
également été suivie par la mise en place de conditions d'achat du biométhane injecté dans les 
réseaux de gaz naturel fixées par l’arrêté du 23 novembre 2011. La France, encore loin 
derrière l’Allemagne, est ainsi passée du 5ème au 4ème rang européen en terme de production de 
biogaz (Figure 1). 
Un bilan sur la production de biogaz au niveau européen, réalisé par l’EurObserv’Er (2012), a 
montré qu’en 2011, 83% du biogaz produit en France provenait de Centre d’Enfouissement 
Technique (CET) (249 ktep) et de stations d’épuration (STEP) (42 ktep). Seulement 17% 
(58 ktep) ont ainsi été produits par méthanisation agricole et décentralisée cette année là. Or, 
dans l’évaluation du gisement potentiellement mobilisable en 2030, la part de déchets 
agricoles représente 90% du gisement total permettant la production de 4 400 ktep sur les 
4 800 ktep totaux estimés. Il est donc fort probable que la méthanisation agricole connaisse, 
d’ici 2030, une croissance importante suivant deux modèles (Boulinguiez, 2010) :  
 la méthanisation individuelle (modèle allemand) : l’unité de méthanisation est 
rattachée à l’exploitation agricole. Elle est alimentée par les déchets de la structure 
agricole et éventuellement complétée par des déchets locaux (boues d’IAA, de STEP, 
déchets vert, graisse de flottation, …) ;  
 La méthanisation collective (modèle danois) : elle se caractérise par le regroupement 
de plusieurs exploitations agricoles pour la création d’une unité commune. Chaque 
partenaire du projet apporte ses matières sur le site, généralement à proximité, et des 
déchets extérieurs sont souvent ajoutés à la ration d’alimentation du digesteur. Ce 
modèle est de taille plus importante que la version individuelle. 
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Figure 1. Production d’énergie primaire de biogaz dans les pays de l’union européenne fin 2011  
(EurObserv'Er, 2012) 
Depuis la parution des tarifs de rachat de l’électricité, le biogaz est généralement valorisé en 
cogénération permettant de produire de l’électricité revendue sur le réseau et de la chaleur 
consommée localement. Cependant, l’offre thermique dépassant souvent la demande, cette 
voie de valorisation devient problématique pour la rentabilité des projets. C’est notamment le 
cas des unités individuelles pour qui le choix de valorisation énergétique est limité par la taille 
de l’installation. A titre d’exemple, la choix de l’injection de biométhane sur le réseau de gaz 
naturel ne peut être rentable que pour des installations produisant plus 75 Nm
3
/h de biogaz 
(Maillard, 2012). En équivalent cogénération, cette capacité limite correspond à une puissance 
installée de 130 à 140 kWe ce qui correspond à la puissance installée moyenne des projets 
français. Ce constat est lié aux surcoûts d’investissement et d’exploitation générés par le 
traitement supplémentaire du biogaz et des frais de raccordement aux canalisations de gaz 
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naturel élevés, et ce, quelque soit le débit produit (> 130 000 €/an). Ainsi, la cogénération est, 
à ce jour, la seule solution rentable de valorisation du biogaz pour les installations de 
méthanisation agricole française produisant moins de 75 Nm
3
/h.  
Cependant, d’après le bilan réalisé par l’AGRESTE (2012), 62% de l’énergie consommée sur 
une exploitation agricole vient du transport (Figure 2). La production de bio-GNV, désignant 
le GNV (Gaz Naturel pour Véhicules) produit à partir de biogaz, semble alors représenter une 
voie de valorisation intéressante en milieu agricole.  
 
Figure 2. Répartition des consommations énergétiques sur une exploitation agricole (adaptée du rapport de 
l’AGRESTE (2012)) 
Avec une solution adaptée à l’échelle individuelle, la production de bio-GNV d’une partie du 
biogaz pourrait donc venir compléter une valorisation en cogénération afin de répondre aux 
besoins concrets d’une exploitation. 
2. Une problématique concrète 
C’était le souhait de deux  exploitants 
agricoles, Denis Brosset et Jean-Louis 
Vrignaud, sur le GAEC du Bois Joly 
implanté à la Verrie en Vendée. Ces 
éleveurs de lapin et bovin possèdent leur 
propre unité de méthanisation. Elle a été 
mise en service en Avril 2008 et est 
alimentée d’une part par les déjections animales de la ferme et d’autre part par des déchets 
extérieurs (déchets de marché, déchets horticoles, …). Les quatre digesteurs en voie sèche 
fonctionnent en discontinu. Le biogaz produit contient entre 55 et 65% de méthane et permet 
d’alimenter un moteur de cogénération de 28 kW électrique. Mais, surdimensionnés au départ, 
les méthaniseurs du GAEC peuvent aujourd’hui produire plus de biogaz que prévu. Les 
agriculteurs se trouvent alors contraint de faire fonctionner leur installation à demi-charge 
Chauffage
3%
Gaz
(Propane/Butane)
8%
Transport
62%
Electricité
16%
Autres
11%
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bien que la matière organique soit disponible. En effet, fort de son expérience de terrain, les 
éleveurs estiment à 600 Nm
3
/jour la production de biogaz qu’il pourrait atteindre quand le 
cogénérateur n’en consomme qu’environ 400 Nm3/jour. La perspective de produire du bio-
GNV avec le surplus de biogaz est alors devenu une évidence pour ces deux exploitants 
agricoles. 
 
Voici tout l’enjeu du programme de recherche entre S3d et l’école des mines de Nantes dont 
le but a été de trouver une solution adaptée à la problématique de ces agriculteurs.  
Afin d’établir l’état actuel des recherches sur le sujet, un premier chapitre a été consacré à la 
synthèse bibliographique sur les technologies de traitement du biogaz pour la production de 
bio-GNV. Ainsi, la problématique économique que pose la filière de production de bio-GNV 
à l’échelle individuelle a été mise en évidence. Ce constat a conduit à la nécessité de proposer 
une solution innovante et peu couteuse permettant l’accès à ce carburant quelle que soit la 
taille de l’unité de méthanisation. Afin de réduire les coûts d’investissement et d’exploitation, 
ces travaux ont porté sur l’étude de la possibilité d’utiliser les réactions de : 
 carbonatation accélérée pour enrichir le biogaz en biométhane : La capture du CO2 
serait assurée par réaction de précipitation avec des oxydes métalliques pour produire 
des carbonates ; 
 sulfuration du fer pour désulfurer le biogaz brut : La capture d’H2S serait réalisée par 
réaction de précipitation avec des oxydes de fer conduisant à la formation de sulfure 
de fer.  
Les deuxième et troisième parties de ce chapitre bibliographique ont alors été consacrées à ces 
deux réactions. Elles ont tout d’abord été abordées du point de vue mécanistique et 
technologique. Puis, les travaux de la communauté scientifique sur l’utilisation de différents 
matériaux alcalins, déchets ou co-produits industriels, pour capter le CO2 atmosphérique par 
carbonatation ont été analysés. Cet état de l’art a permis d’identifier les matériaux les plus 
réactifs ainsi que le design de réacteur le plus pertinent pour l’enrichissement du biogaz. 
Mais comment produire du bio-GNV à partir de biogaz agricole à cette 
échelle tout en assurant une rentabilité économique à l’unité ? 
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Concernant la désulfurisation du biogaz, la sulfuration du fer par l’H2S a semblé présenter 
deux avantages : des performances de capture élevées et la possibilité d’utiliser des déchets ou 
co-produits à faible valeurs ajoutées contenant du fer. La conclusion de cette synthèse 
bibliographique a permis de mettre en lumière les techniques et les matériaux intéressants 
pour la mise en œuvre de la carbonatation accélérée et de la sulfuration du fer. 
Les deuxième et troisième chapitres de ce manuscrit ont ensuite porté sur les études 
expérimentales menées en laboratoire sur, respectivement, la carbonatation accélérée et la 
sulfuration du fer.  Dans les deux cas, la méthode employée a consisté en la mise en place de 
deux approches expérimentales : 
 en réacteur statique : les mélanges de gaz contenant le gaz à traiter ont été placés dans 
des réacteurs fermés en contact avec le matériau alcalin sélectionné. Les résultats 
obtenus ont permis la modélisation cinétique de la réaction mise en jeu et une pré-
étude paramétrique ; 
 en colonne dynamique : le matériau alcalin sélectionné a été placé en lit fixe dans une 
colonne à l’échelle du laboratoire par rapport au cas d’étude. Le suivi en dynamique 
de la composition du gaz traité en sortie du lit a permis d’établir et d’optimiser les 
performances de capture du matériau vis-à-vis du CO2 et d’H2S. 
Suite aux résultats obtenus en laboratoire et en conditions contrôlés, une étude de faisabilité 
technique et économique a été réalisée sur la base du cas réel du GAEC du Bois Joly. 
Présentée dans le quatrième chapitre, cette étude s’est découpée en trois temps : 
 une partie expérimentale : la capture de l’H2S par sulfuration du fer sur les matériaux 
alcalins sélectionnés a été testée en conditions réelles sur le biogaz du GAEC. Cette 
étape a permis de valider la faisabilité d’utiliser les dits matériaux à l’échelle 
individuelle ; 
 la conception théorique d’une filière complète de production de bio-GNV comprenant 
la désulfurisation sur le matériau alcalin sélectionné, l’enrichissement du biogaz en 
biométhane et le conditionnement du biométhane en bio-GNV ;   
 cette filière a ensuite fait l’objet d’une évaluation économique. Les investissements et 
les flux de trésorerie ont été estimés pour réaliser l’analyse économique du cas 
d’étude. Plusieurs scenarios ont été imaginés pour aider à conduire à la rentabilité d’un 
tel projet.  
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Chapitre 1  
Synthèse bibliographique  
La première partie de cette revue bibliographique a pour but d’introduire le biogaz comme 
une ressource pour la production d’énergie renouvelable. L’accent sera mis sur la valorisation 
en tant que carburant avec un état de l’art « technologique » des procédés de production de 
bio-GNV. Nous verrons alors en quoi les solutions présentées ne sont pas adaptées à la 
capture du CO2 et d’H2S à l’échelle individuelle.  
La seconde partie de ce chapitre se focalisera sur la réaction de carbonatation du CO2 sur 
matériaux alcalins. Les mécanismes réactionnels mis en jeu seront présentés ainsi que les 
paramètres pouvant influencer la réaction et les matériaux pouvant être mis en œuvre. Une 
étude comparative des résultats de la littérature conduira ensuite à l’identification des 
conditions les plus favorables à la capture du CO2.  
Enfin, la troisième et dernière partie de cet état de l’art concernera la désulfurisation du 
biogaz sur matériaux alcalins par sulfuration du fer. Les réactifs, les mécanismes réactionnels 
et les paramètres influant les taux de capture de l’H2S seront présentés. Une analyse des 
résultats obtenus par la communauté scientifique sera ensuite faite et permettra de déterminer 
la solution la plus adaptée à notre projet. 
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1. Le biogaz, une ressource et des besoins 
Le biogaz est une ressource énergétique produite par méthanisation dont la qualité et la 
quantité varient en fonction de la matière fermentescible traitée. Il en résulte différents types 
de biogaz pouvant être directement valorisés en électricité et/ou chaleur ou bien substituer au 
gaz naturel après traitement. Cette dernière voie de valorisation, que ce soit pour l’injection 
sur le réseau gazier ou une utilisation en bio-GNV, nécessite un traitement poussé du biogaz. 
Tous ces aspects seront présentés ici et permettrons de situer la problématique de recherche 
dans son contexte.  
1.1. Le biogaz : une énergie issue des déchets 
1.1.1 La production biologique du biogaz 
La digestion anaérobie est un processus biologique de dégradation de la biomasse 
fermentescible. En l’absence d’oxygène, différentes familles de bactéries anaérobies 
consomment la matière organique et la restituent sous forme de gaz riche en méthane (CH4)  
appelé biogaz. La matière résiduelle est appelée digestat.  
Le processus se déroule en quatre phases consécutives mettant en jeu différents groupes de 
bactéries (Figure 3) (Moletta, 2008) :  
 l’hydrolyse : dégradation enzymatique de la matière organique composée de 
molécules complexes en monomères. Cette étape est généralement la plus lente et 
donc cinétiquement limitante ; 
 l’acidogénèse : consommation des monomères produits lors de l’étape précédente pour 
produire des Acides Gras Volatiles (AGV) tels que l’acide acétique, propionique, 
butyrique et valérique ; 
 l’acétogénèse : dégradation des AGV pour produire les précurseurs directs de l’étape 
suivante: les acétates et l’hydrogène ;  
 la méthanogénèse : production de méthane par consommation de l’acétate (voie 
acétoclaste) et de l’hydrogène (voie hydrogénotrophe).  
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Figure 3. Mécanisme biologique de digestion anaérobie 
1.1.2 Les modes de production du biogaz  
La fermentation anaérobie est un processus qui peut se produire de façon naturelle mais 
également en conditions contrôlées afin d’optimiser la production de biogaz. On distingue 
alors deux types de biogaz : le biogaz de décharge et le biogaz de méthanisation. 
Le biogaz de décharge est issu de la fermentation anaérobie des ordures ménagères en 
Centre d’Enfouissement Technique (CET). La fermentation de ces matières se réalise en deux 
étapes. Une première phase aérobie qui consomme l’oxygène présent dans le gisement suivie 
d’une seconde phase anaérobie dès lors que la matière organique se trouve en absence 
d’oxygène. Le biogaz est alors produit spontanément.  
Le biogaz de méthanisation est issu de la digestion anaérobie de matières organiques dans 
une cuve de méthanisation en conditions contrôlées. Les déchets utilisés proviennent 
principalement de l’agriculture (déjections animales, résidus de culture), de l’agro-industrie 
(boues industrielles, sous-produits animaux, jus de cuisson, graisses, …) ou des municipalités 
(boues de station d’épuration (STEP), déchets de tonte, Fraction Fermentescible des Ordures 
Ménagères (FFOM), …). Différentes technologies peuvent être mises en place : elles peuvent 
être continues (infiniment mélangée ou piston) ou discontinues (batch). Le choix se fait 
principalement en fonction de la quantité de matière sèche des produits. Les produits secs 
(type fumier ou ordure ménagère) seront plutôt valorisés par voie sèche (réacteur batch ou 
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piston) alors que les autres produits (type lisier, boues de STEP,…) seront méthanisés par 
voie liquide (infiniment mélangé). Les paramètres dimensionnants d’une unité de digestion 
anaérobie sont le volume de déchet à traiter et le temps de séjour hydraulique appliqué à la 
matière. En pratique, la digestion anaérobie est généralement mésophile (autour de 38°C) car 
elle assure un compromis intéressant entre rendement et consommation de chaleur (Kim et al., 
2006). 
1.1.3 De la biomasse au biogaz : qualité et quantité 
Il existe autant de biogaz que de sources de matières organiques. La biomasse fermentescible, 
d’origine végétale ou animale, se compose de carbone, d’hydrogène et d’oxygène. Ces atomes 
se trouvent sous forme de glucides (

C6H12O6), lipides (

C12H24O6) et protéines (

C11H25O7N3S) 
dont les proportions varient d’une biomasse à l’autre. La dégradation par les micro-
organismes de ces molécules, notées

CcHhOoNnSs, entraine alors la production d’un gaz riche 
en CH4 et CO2 dont les proportions dépendent de la stœchiométrie de la réaction  
(éq. 1). D’autres molécules peuvent également se trouver dans le biogaz tels que NH3 et H2S 
dans le cas d’utilisation de matière contenant des protéines (Deublein and Steinhauser, 2011).  

CcHhOoNnSs .H2Ox.CH4  c  x .CO2  n.NH3  s.H2S  éq. 1 
Avec    

 
1
4
4c  h  2o 3n  2s 
x 
1
8
4c  h  2o  3n  2s 





  
Chaque biomasse ayant une composition organique bien définie, le biogaz résultant de sa 
fermentation anaérobie se caractérise par : 
 son potentiel de production de méthane, exprimé en Nm
3
CH4/tMO, qui correspond au 
volume de méthane produit par tonne de matière organique ; 
 sa composition volumique, exprimé en %vol., qui correspond à la teneur en unité de 
volume en chacune des molécules présentes dans le biogaz. 
Cependant, la caractérisation élémentaire de la matière ne permet pas de déterminer le 
potentiel réel de production de méthane d’un déchet en raison de la complexité du processus 
qui dépend notamment des inhibitions et de l’accessibilité de la matière. 
La meilleure façon de déterminer le potentiel de production de méthane d’un substrat reste 
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l’expérience. En effet, cette production peut être estimée à l’aide de tests dit de potentiel 
méthanogène biologique (PMB). Ils permettent de déterminer le volume de méthane produit 
par unité de masse de matière brute ou organique et sa teneur en méthane. Le test consiste à 
incuber une petite quantité caractérisée de matière à l’aide d’un inoculum anaérobie. La 
production de biogaz totale est quantifiée par mesure de la pression et l’analyse de la 
compostion permet de connaitre la teneur en méthane du biogaz (Hansen et al., 2004). 
Comme le montrent le potentiel méthane de quelques déchets agricoles, urbains ou d’agro-
industries (Tableau 1), la production de méthane est très variable pour un seul et même 
substrat. A titre d’exemple, les potentiels méthane des déjections animales, des boues de 
STEP ou des graisse d’abattoirs peuvent varier du simple au triple. Ceci peut être du à la fois 
à la matière elle-même (alimentation des animaux, origine des effluents épurés, …) mais 
également à la méthode d’échantillonnage, les conditions de réalisation des tests PBM, …
Tableau 1. Synthèse des compositions et potentiels méthanes de divers déchets dans la littérature 
Biomasse  %MS %MO/MS 
Potentiel 
méthane 
m
3
CH4/tMO 
Références 
Déchets 
agricoles 
Fumier bovin 16-25% 80-88% 125-450 
(Al Seadi, 2008, 
Moletta, 2011, 
Amon et al., 2007) 
Lisier bovin 5-12% 80-82% 150-400 
(Al Seadi, 2008, 
Moletta, 2011) 
Lisier porcin 3-8% 65-80% 260-550 (Moletta, 2011) 
Cannes de maïs 82-88% 78-96% 196-419 (Raposo et al., 2012) 
Sorgho - - 260-538 (Raposo et al., 2012) 
Déchets 
urbains 
Boues de STEP 15% 75% 240-1200 (Moletta, 2011) 
FFOM * 32-60% 32-63% 60-573 
(Raposo et al., 2012, 
Moletta, 2008) 
Tonte de pelouse - - 280-970 (Moletta, 2011) 
Déchets 
d’agro-
industries 
Déchets de table - - 245-525 (Raposo et al., 2012) 
Papier cartons 65% 80% 144-369 
(Raposo et al., 2012, 
Moletta, 2008) 
 
Graisses 
d’abattoirs 
  700-1600 (Moletta, 2011) 
* FFOM = Fraction Fermentescible des Ordures Ménagères 
La matrice gazeuse du biogaz est complexe (Tableau 2). On constate notamment que le 
biogaz de méthanisation peut être plus riche en méthane que le biogaz de décharge. Ce 
phénomène est essentiellement dû à l’optimisation des paramètres de digestion mis en place 
dans les méthaniseurs tels que la régulation de la température, le temps de séjour hydraulique 
ou encore l’homogénéisation par agitation.  
Les autres éléments chimiques résultent directement de la composition de la matière digérée. 
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On peut ainsi trouver dans le biogaz de l’H2S, du NH3, du H2, de l’O2 et du N2 en quantité 
variable. En revanche, les siloxanes sont principalement observés à l’état de traces dans les 
biogaz de décharge. Ils proviennent des cosmétiques, des détergents, des emballages plastifiés 
ou encore de la pate à papier pouvant se trouver dans les ordures ménagères (Dewil et al., 
2007, Ricaurte Ortega, 2009). Par augmentation de la température, les siloxanes se volatilisent 
et sont transférés dans le biogaz (Rojas Devia, 2013). De façon générale, le biogaz est 
également saturé en eau à la température du digesteur ce qui correspond à une teneur en eau 
de 50 geau/Nm
3
 dans un biogaz mésophile (38°C). 
Tableau 2. Composition moyenne du biogaz dans la littérature 
Gaz Biogaz de décharge Biogaz de méthanisation 
Méthane 30-75 % (Moletta, 2008) 50-75 % 
(Al Seadi, 2008, 
Moletta, 2008) 
Dioxyde de carbone 30-50 % (Moletta, 2008) 25-50 % 
(Al Seadi, 2008, 
Moletta, 2008) 
Eau Saturé (Moletta, 2008) Saturé 
(Al Seadi, 2008, 
Moletta, 2008) 
Hydrogène sulfuré (H2S) < 3 000 ppmv (Moletta, 2008) < 10 000 ppmv (Al Seadi, 2008) 
Azote ammoniacal 0-20 ppmv 
(Tirnoveanu, 
2004) 
< 1% 
(Ryckebosch et 
al., 2011) 
Hydrogène < 5 % (Moletta, 2008) < 1 % (Al Seadi, 2008) 
Oxygène 3-5% (Moletta, 2008) < 2 % (Al Seadi, 2008) 
Azote < 3% (Moletta, 2008) < 2 % (Al Seadi, 2008) 
Siloxanes (COVSi) < 400 mg/Nm
3
 
(Rojas Devia, 
2013) 
- 
(Rojas Devia, 
2013) 
1.2. La production d’énergie à partir du biogaz 
Le pouvoir combustible du biogaz vient du méthane qu’il contient. Sa combustion permet de 
produire de l’énergie thermique et/ou électrique. Dans cette partie, nous definirons la valeur 
énergétique du biogaz ainsi que les différentes voies de valorisation possibles. 
1.2.1 La valeur énergétique du biogaz 
Le méthane est le plus simple des hydrocarbures dans la famille des alcanes (un seul atome de 
carbone) et sa combustion avec de l’oxygène forme du CO2 et de l’eau (éq. 2) (Guibet, 2000). 

CH4 2O2 CO2 2H2O éq. 2 
La quantité de chaleur dégagée lors de la combustion complète du méthane est caractérisée 
par son pouvoir calorifique. On parle du PCS et PCI d’un combustible respectivement pouvoir 
calorifique supérieur et inférieur. Ils s’expriment en quantité d’énergie par mètre cube de 
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combustible dans les conditions normales de température et pression. La différence entre ces 
deux grandeurs vient de la prise en compte de la chaleur de vaporisation de l’eau (contenu 
dans le fluide et formé lors de la combustion). On définit le PCS comme la somme du PCI et 
de la chaleur de vaporisation de l’eau (éq. 3). 

PCS  PCI  mH2O m'H2O  LV  éq. 3 
où 

mH2O  correspond à la quantité d’eau vaporisée, 

m'H2O  à la quantité d’eau présente dans le 
fluide et 

LV  la chaleur latente de vaporisation de l’eau qui vaut 2 257,9 kJ/kg = 0,627 kWh/kg 
à 20°C. 
Pour obtenir le PCS, il faut donc calculer la quantité d’eau qui est vaporisée lors de la réaction 
de combustion complète du méthane (Tableau 3). 
Tableau 3. Bilan molaire sur la combustion du méthane 
CH4 + 2 O2  CO2 + 2 H2O 
16 g  64 g  44 g  36 g 
1 g/gCH4  4 g/gCH4  2,75 g/gCH4  2,25 g/gCH4 
-  -  -  1,60 kg H2O/Nm
3
CH4 
  
Le bilan massique (Tableau 3)  montre que la combustion du méthane entraine la formation de 
2,25 geau/gCH4 soit 

mH2O  = 1,60 kgH2O/Nm
3
CH4 (avec une masse volumique de méthane à 
0,71 kg/Nm
3
 à 1 atm et 0°C). Dans le cas du biogaz, la teneur en eau 

m'H2O  est considérée 
comme nulle étant donné que le biogaz, initialement saturé en eau, doit être déshydraté avant 
valorisation : 

mH2O m'H2O  LV = 

mH2O  LV = 1,60 

  0,655 = 1,05 kWh/Nm3 éq. 4 
Les PCI et PCS globaux d’un mélange de gaz sont proportionnels à la quantité de gaz 
combustible qu’il contient. Dans le cas du biogaz, ils se calculent comme le produit de la 
teneur volumique de méthane par son PCI ou PCS avec:  

PCIBiogaz  PCICH4 CH4  éq. 5 

PCSBiogaz  PCSCH4 CH4  éq. 6 
Où 

CH4  représente la teneur volumique en méthane dans le biogaz  
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Ainsi, le PCI du méthane étant de 9,95 kWh/Nm
3
, un biogaz classique contenant entre 50 et 
70% de CH4 aurait un PCI de 4,98 à 6,97 kWh/Nm
3
 (Tableau 4)  
Tableau 4. Propriétés thermiques en fonction du CH4 dans le biogaz 
Teneur volumique en CH4  
dans le biogaz 
PCI PCS 
kWh/Nm
3
 kWh/Nm
3
 
50 - 70 % 4,98 - 6,97 6,03 – 8,02 
96 % 9,55 10,60 
100 % 9,95 (Eyglunent, 1997) 11,00 
1.2.2 Les voies de valorisation du biogaz 
De part son contenu énergétique, le biogaz peut être brûlé dans un équipement dédié pour 
produire de l’énergie thermique et/ou électrique : 
 la valorisation thermique en chaudière à gaz : la combustion du biogaz conduit à la 
production de chaleur. Le rendement thermique est généralement autour de 
90% (Tableau 5); 
 la valorisation électrique et thermique  par cogénération : le biogaz est consommé par 
un groupe électrogène (moteur, turbine ou microturbine) pour produire de l’électricité 
qui sera majoritairement injectée sur le réseau national électrique et de la chaleur 
récupérée par des échangeurs sur le groupe. Le rendement énergétique total est 
généralement inférieur à 90% (Tableau 5); 
 la valorisation en biométhane : le biogaz est traité et enrichi en méthane pour atteindre 
une composition chimique équivalente à celle du gaz naturel (Annexe 1). Le biogaz 
devient alors du biométhane et peut être injecté sur le réseau de gaz naturel ou utilisé 
en tant que carburant sous le nom de bio-GNV (ou bio-Gaz Naturel pour Véhicule). 
Dans ce cas, le rendement énergétique est total. 
Tableau 5. Rendement électrique, thermique et total de différentes machines thermique de cogénération 
consommant du biogaz (RECORD, 2009) 
Machine thermique Rendement électrique Rendement thermique Rendement total 
Chaudière - 90% 90% 
Moteur  33-40% 45-50% 78-90% 
Turbine 30-38% 40-50% 70-88% 
Microturbine 25-30% 40-50% 65-80% 
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La mise en place de ces valorisations est possible à condition que la composition du biogaz 
respecte les recommandations des constructeurs. En effet, le biogaz brut contient, en plus du 
méthane, de nombreux composés pouvant avoir un effet indésiré lors de sa valorisation. C’est 
notamment le cas du sulfure d’hydrogène, H2S, et de l’ammoniac, NH3, qui sont des produits 
fortement corrosifs et peuvent altérer les équipements. L’eau doit également être retirée afin 
d’éviter les phénomènes de condensation. Concernant les siloxanes, leur teneur doit être très 
faible car leur combustion conduit à la formation de silice, et constitue un risque pour les 
machines. Au même titre, la présence de particules telles que les poussières doit être évitée.  
Tableau 6. Spécifications techniques à respecter en fonction de la valorisation (RECORD, 2009, GrDF, 2011, 
Rojas Devia, 2013) 
Composés 
chimiques 
Moteur Turbine Microturbine 
Biométhane 
Injection 
Gaz de type H 
Bio-GNV 
Norme ISO 
15403 
CH4 > 38-50% > 32% > 35% > 97%  > 86 % 
PCS 
(0°C et 
1 atm) 
S.O. S.O. S.O. 
10,7 à 12,8 
kWh/Nm
3
 
> 8, 55 
kWh/Nm
3
 
H2S < 200 ppmv N.S. < 13,6 ppmv < 3,3 ppmv 
NH3 < 20-44 ppmv N.S. N.S.  < 4,3 ppmv 
Humidité 
relative 
< 60-80% N.S. Pas de condensat 
Point de rosée 
 < -5°C à Pmax du 
réseau 
Point de rosée  
< -25°C à 
200 bars 
Siloxanes < 1,5-8,4 mg/Nm
3
 N.S. < 0,01 mg/Nm
3
 N.S. 
Poussières 
< 0,3-3µm 
< 3-20 mg/Nm
3
 
N.S. 
< 10 µm 
< 20 ppm 
< 5 mg/Nm
3
 
O2 S.O. S.O. S.O. < 100 ppmv
(1)
 < 3% 
H2 S.O. S.O. S.O. < 6% 
N.S. pour « Non Spécifié » ; S.O. pour « Sans Objet » 
(1)
 Des dérogations sont possibles pour cette valeur en fonction de la teneur en eau dans le biogaz. GrDF étudie 
au cas par cas et peut augmenter la spécification jusqu’à 7%vol. d’oxygène.   
Dans le cas de la valorisation en machines thermiques, les constructeurs exigent alors des 
teneurs en polluants limites dans le biogaz afin de garantir le bon fonctionnement de leurs 
équipements (Tableau 6).  
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Concernant le biométhane, l’enrichissement en CH4 vient s’ajouter au traitement des 
polluants. En France, les caractéristiques physico-chimiques du biométhane destiné à 
l’injection sur le réseau sont établies par le gestionnaire de réseau de distribution, GrDF, en 
accord avec GRTgaz, gestionnaire du réseau de transport. Ces spécifications techniques sont 
présentées dans un « cahier des charges fonctionnels du contrôle des caractéristiques du 
biogaz injecté » (Annexe 1). On constate alors qu’en plus d’exiger des teneurs en composés 
polluants plus drastiques que pour les machines thermiques, la teneur en CH4 doit être 
importante. En effet, le biométhane injecté sur un réseau contenant un gaz naturel de type H 
(c'est-à-dire un gaz naturel à haut pouvoir calorifique circulant sur la quasi-totalité du réseau 
français à l’exception du nord de la France) doit avoir un PCS compris entre 10,7 et 
12,8 kWh/Nm
3
 soit au moins 97% de CH4. Cet enrichissement en méthane est réalisé par la 
capture du CO2 qui est le second composé majoritaire du biogaz brut.   
En revanche pour une application carburant directe, la norme ISO 15403 fixant les 
spécifications de qualité du GNV exige un PCS supérieur à 8,55 kWh/Nm
3
. Sachant que dans 
le bio-GNV les calories sont apportées exclusivement par le méthane, cela correspond à une 
teneur minimal en CH4 de 86%.  
Concernant les autres composés du biogaz, la spécification sur la teneur en eau est la plus 
rigoureuse dans le cas de la production de bio-GNV à partir de biogaz. A la différence du 
biométhane injectable qui circule dans des canalisations souterraines où la température est 
autorégulée par géothermie, le bio-GNV est destiné à être stocké et consommé sous haute 
pression à temérature ambiante dans le réservoir du véhicule. Le point de rosée de ce 
carburant doit donc être inférieur aux températures ambiantes extérieures probables à la 
pression d’utilisation afin d’éviter tout problème de condensation ou de gel.  
Enfin, la teneur en oxygène tolérée dans la matrice gazeuse du bio-GNV est plus souple que 
dans celle du biométhane pour l’injection. Fixée à 3%, elle se place en dessous de la limite 
inférieure d’explosivité du méthane qui est à 4,4%. 
Dans la pratique, le choix du mode de valorisation se justifie principalement par les besoins 
énergétiques des producteurs. Dans le secteur agricole, la production d’électricité et de 
chaleur par cogénération est la plus répandue. Elle permet aux agriculteurs de 
vendre l’électricité au fournisseur de leur choix à un tarif réglementé et d’utiliser la chaleur 
sur leur exploitation. La chaleur excédentaire peut également être vendue sous forme d’eau 
chaude sanitaire à des usagers environnants via un réseau de chaleur (particuliers pour le 
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chauffage, industries consommatrices de chaleur, infrastructures municipales type piscines 
collectives,…).  
Mais, avec 62% des consommations énergétiques liées au transport (Figure 2 – p. 34), la 
production de bio-GNV à partir du biogaz permettrait de répondre à un besoin réel. De plus, 
au-delà de l’aspect énergétique, le bio-GNV présente également l’avantage de réduire 
significativement les émissions de gaz à effet de serre (GES) par rapport à un véhicule diesel. 
Dans le cas de GNV d’origine fossile, 17% d’émissions en moins ont été constatées. 
Concernant le bio-GNV, Bordelanne et al. (2011) rapportent que les émissions de GES 
peuvent être réduites de 80% par rapport à celles du gazole si l’on s’intéresse à la chaine 
complète de production (analyse en cycle de vie de la production de biogaz). En couplant le 
bio-GNV à un moteur électrique, les auteurs montrent que cette réduction de rejet de GES 
atteint 87%. 
1.3. La production de bio-GNV : les traitements nécessaires et les 
solutions techniques 
La filière de production de bio-GNV (Figure 4) se décompose en trois étapes (Ryckebosch et 
al., 2011) : 
  le traitement des composés tels que l’H2S, l’H2, l’H2O, O2 ou encore les poussières 
qui peut avoir lieu en amont ou en aval de l’enrichissement en fonction des 
technologies employées ; 
 l’enrichissement du biogaz en méthane par séparation du CO2 permettant d’atteindre le 
pouvoir calorifique souhaité ; 
 le conditionnement consistant en l’odorisation du biométhane à l’aide de THT 
(TétraHydroThiophène) puis à la compression HP (Haute Pression) pour le stockage 
du bio-GNV en bouteille (250 bars) ou l’alimentation directe d’un véhicule (200 bars).  
 
Figure 4. Filière de production de bio-GNV (adaptée de Ryckebosch et al. (2011)) 
CO2H2S , H2O, H2, 
O2, NH3, poussières
Traitement des 
Polluants #1
Biogaz 
Méthanisation
Enrichissement 
en méthane
Conditionnement
Odorisation
Compression
200 ou 250 bars
H2S , H2O, H2, 
O2, NH3, poussières
Traitement des 
Polluants #2
Bio-GNV
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Au delà de la déshumidification du biogaz (dont les procédés sont présentés en Annexe 2 et 
les objectifs de traitement sont calculés par la corrélation de Gergwater en Annexe 3), seules 
les teneurs en CO2 et H2S doivent être abaissées dans le cas de l’utilisation d’un biogaz 
agricole standard (Tableau 2 – p. 43) pour respecter les spécifications techniques du bio-GNV. 
Un état de l’art portant sur les solutions technologiques existantes sur le marché du bio-GNV 
pour la réalisation de ces deux étapes a été réalisé. 
1.3.1 L’enrichissement en méthane du biogaz pour la production de bio-GNV 
L’enrichissement en CH4 constitue l’étape clé de la filière de production de bio-GNV et de 
nombreuses solutions peuvent être mise en œuvre. Les techniques présentées ici mettent en 
jeu des phénomènes physiques, chimiques ou biologique et permettent de produire un 
biométhane à la teneur en CH4 généralement élevée (> 98%). Chacune d’elles présente un 
niveau de maturité différent allant du stade de laboratoire aux applications industrielles. 
L’absorption ou le lavage physique est un procédé basé sur le transfert de matière d’un 
fluide vers un autre (gaz/liquide ici). Il est lié à la solubilité d’un gaz dans un solvant tel que 
l’eau ou les glycols (PolyEthylène Glycol, Selexol (Hagen et al., 2001)). Par différence de 
solubilité, le CH4 reste en phase gaz quand le CO2 est transféré en phase liquide (Figure 5). 
Afin d’augmenter les performances épuratoires des solvants, l’opération de lavage est 
généralement réalisées sous pression (8-10 bars). Une fois chargé en CO2, le solvant peut être 
régénéré par dépressurisation ou stripping à l’air. Le lavage à l’eau ou aux glycols est la 
technologie la plus mature sur le marché de la production de biométhane avec 38 installations 
en fonctionnement dont 3 en France en 2007 (Dirkse, 2007). Elle permet de produire un 
biométhane contenant plus de 97% de méthane avec des pertes en CH4 estimées à 2% 
(Ryckebosch et al., 2011). 
 
Figure 5. Solubilité du CO2 par rapport au CH4 dans l’eau (d’après les fiches de données sécurités)  
L’absorption chimique se base sur le même principe à la différence que le transfert d’une 
phase vers l’autre se réalise avec une réaction chimique (éq. 7). Plusieurs réactifs peuvent être 
utilisés tels que les aminoalcools ou des solutions de carbonate de potassium (K2CO3). Un des 
SCO2 = 2 000 mgCO2/LeauSCH4 = 26 mgCH4/Leau
SO2 = 39 mgO2/LeauSH2 = 1,6 mgH2/Leau
Solubilité des gaz du biogaz dans l’eau (20 C et 1bar)
Chapitre 1. Synthèse bibliographique  
Page | 50 
amines les plus employés pour réaliser l’absorption du CO2 est le monoethanolamine (MEA)  
(éq. 7) (Godini and Mowla, 2008). Les amines ayant réagit avec le CO2 sont ensuite 
régénérées dans une colonne de stripping ou de distillation. Les amines chargées y sont 
chauffées pour permettre l’évaporation du CO2 qui est récupéré en tête de colonne. Les 
amines purifiées sont ensuite renvoyées vers la colonne de lavage du biogaz. Avec cette 
technique, les pertes en méthane sont très faibles puisqu’elle permet de récupérer 99,9% du 
CH4 contenu dans le biogaz brut (Hagen et al., 2001). Cette solution chimique est assez peu 
utilisée dans la purification du biogaz avec une seule installation recensée en Espagne (Dirkse, 
2007). Cependant, le lavage aux amines est une technologie qui a fait ses preuves en 
pétrochimie notamment pour la capture des gaz acides du gaz naturel, CO2 et H2S. 

2R NH2 CO2 H2O2R NH3
 CO3
2 éq. 7 
L’adsorption physique est un procédé de traitement sélectif qui se base sur l’affinité d’une 
ou plusieurs molécules vis-à-vis d’un matériau poreux. Aussi appelé tamis moléculaire, ce 
mécanisme surfacique met en jeu des liaisons faibles de van der Walls entre les composés 
liquides ou gazeux à traiter et le solide (Pellerano, 2010). Les matériaux classiquement utilisés 
sont les charbons actifs et les zéolites puisque ce sont des solides ayant des surfaces 
spécifiques très importantes en raison de leur porosité (respectivement 400-2500 m²/g et 500-
800 m
2
/g (Pellerano, 2010)). En pratique, l’adsorption se fait par modulation de pression ou 
PSA pour Pressure Swing Adsorption. La variation de pression entre les phases d’adsorption 
et de désorption permet la régénération du matériau. Pour assurer un fonctionnement continu, 
la mise en œuvre de cette technique se fait généralement dans 4 cuves en parallèle. La 
technologie PSA est la deuxième solution la plus employée pour l’enrichissement du biogaz 
avec 19 installations à travers le monde (Dirkse, 2007). 
La séparation membranaire du CO2 peut se baser sur : 
 les différences de diamètres cinétiques des molécules à séparer. La membrane se 
compose alors de matières inorganiques (métal ou céramique) et on parle 
d’ultrafiltration (Le Cloirec, 2008); 
 la perméabilité des molécules en jeu vis-à-vis du matériau constituant la membrane 
(Margareta, 2003). La membrane est alors constituée de polymères (polyimide ou 
d’acétate de cellulose).   
Dans le cas de la séparation du couple CO2/CH4, les membranes en polymères ayant une 
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sélectivité perméative sont généralement employées notamment en raison de différences de 
diamètre cinétique trop faibles entre ces deux composés (Tableau 7). Dans la pratique, les 
membranes en polymère se constituent d’une multitude de fibres creuses dans lesquelles 
circule le gaz à traiter. La séparation est alors régie à la fois par la sélectivité des molécules 
pour le matériau constituant la membrane mais également par un gradient de pression. Les 
différences de pression entre l’intérieur et l’exterieur des fibres conduisent à un processus en 
trois temps. Les molécules ayant une affinité avec le matériau sont alors adsorbées à la 
surface interne de la membrane avant de se dissoudre et de diffuser vers la surface externe 
d’où elles sont ensuite désorbées (Hagen et al., 2001). Le gaz circule au cœur des fibres 
membranaires à une pression autour de 10 bars afin d’assurer une différence de pression 
suffisante pour permettre la séparation. Le biogaz sortant des fibres est alors enrichi en CH4 et 
est appelé retentât. Les molécules de gaz ayant traversées la membrane constituent quant à 
elles le perméat qui, dans le cas du biogaz, se compose principalement de CO2.  
Tableau 7. Diamètres cinétiques molécules du biogaz (Centeno and Fuertes, 1999, Yampolskii et al., 2006) 
Molécules Diamètre cinétique 
H2O (vapeur) 2,65 Å 
CO2 3,30 Å 
O2 3,46 Å 
H2S 3,60 Å 
N2 3,64 Å 
CH4 3,80 Å  
 
La distillation cryogénique est une solution basée sur les différences de température de 
liquéfaction des différents constituants (Ryckebosch et al., 2011). Le dioxyde de carbone, 
gazeux dans les conditions normales de température et de pression, se liquéfie à une 
température de -170°C pour une pression de l’ordre de 80 bars. Un des inconvénients de cette 
méthode est le risque de formation d’hydrates. Il est donc nécessaire d’éliminer totalement 
l’eau saturant le biogaz en sortie de méthaniseur. Le biogaz est dans un premier temps 
comprimé avant d’être refroidit en plusieurs étages par des échanges avec le biométhane. Afin 
d’atteindre la température de -110°C, une détente de 80 à 8 bar est opéré ce qui entraine la 
liquéfaction du CO2 dans un réacteur flash. La phase gaz récupérée contient alors plus de 97% 
de méthane (Hagen et al., 2001). Cette technologie, très consommatrice d’énergie, n’a pas à 
ce jour d’application industrielle connue. Toutefois, elle présente un intérêt pour la production 
de bio-GNL c'est-à-dire de Gaz Naturel Liquéfié à partir de biogaz. 
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Enfin, des procédés biologiques peuvent être opérés pour l’enrichissement en méthane. 
Comme l’ont montré les travaux de Strevett et al. (1995), des micro-organismes autotrophes 
consommateurs de CO2 et d’H2 peuvent être utilisés. Placées dans une fibre creuse, les 
bactéries sont mises en contact avec un gaz dont le ratio molaire H2 :CO2 est de 0,79 :0,21 et 
résulte du mélange entre un biogaz de synthèse (50-60%CH4, 30-40%CO2 et 1-23%H2S) et de 
l’H2. Les auteurs ont ainsi démontré que, en condition thermophile (65-70°C), les bactéries 
méthanogènes, Methanobacterium thermoautotrophicum, permettaient d’enrichir le gaz de 
synthèse en méthane à hauteur de 96% par conversion biologique du CO2 et du H2 en CH4. A 
la différence de toutes les autres techniques d’enrichissement, cette approche biologique 
permettrait donc de convertir le CO2 en CH4 plutôt que de simplement le séparer (Strevett et 
al., 1995). Toutefois, elle n’a toujours pas trouvé de débouché industriel et reste au stade 
expérimental. 
1.3.2 La désulfurisation du biogaz 
Les techniques d’abattement de la concentration en H2S en méthanisation agricole sont 
généralement in-situ et réalisées par oxydation biologique ou réactions avec des oxydes 
métalliques tels que le fer ou le zinc (Hagen et al., 2001). 
L’oxydation biologique de l’H2S est réalisée par des microorganismes de la famille des 
thiobacilles. En présence d’oxygène, la population microbienne oxyde l’H2S pour produire du 
soufre élémentaire et de l’eau  (éq. 8) (RECORD, 2009). De l’air est donc directement injecté 
dans le ciel gazeux du digesteur pour apporter l’oxygène nécessaire aux bactéries. Le soufre 
élémentaire solide est alors évacué avec le digestat. Ce traitement biologique permet de 
réduire jusqu’à 20 ppmv la quantité d’H2S dans le biogaz avec une efficacité de l’ordre de 80 
à 99 % (Schomaker et al., 2000). L’apport d’air varie entre 2 et 8% du débit de biogaz produit 
en fonction de la stœchiométrie de la réaction (Krich et al., 2005, RECORD, 2009).  

2H2S O2 2S 2H2O éq. 8 
La précipitation sur des oxydes de fer de l’H2S peut également être réalisée à l’intérieur du 
digesteur. Les cations ferreux Fe
2+
 et ferriques Fe
3+
 réagissent avec les ions sulfures pour 
former un précipité insoluble FeS (éq. 9 et éq. 10) (Ryckebosch et al., 2011). Ces cations de 
fer (II) et (III) sont généralement introduits sous forme de chlorure, FeCl2 et FeCl3. Une 
teneur de 10 ppmv d’H2S peut ainsi être obtenue (Wheeler et al., 2003). 
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
Fe2  S2 FeS  

2Fe3  3S2 2FeS  S  
éq. 9  
éq. 10 
Appliquées à la production de bio-GNV, ces deux techniques in-situ ne permettent pas 
d’atteindre la spécification sur l’H2S à 3,3 ppmv. Peu couteuses à l’investissement, elles 
peuvent cependant constituer un prétraitement pour abattre l’H2S du biogaz avant un 
traitement plus poussé. Plusieurs solutions d’affinage de la concentration en H2S pour la 
production de bio-GNV peuvent être mises en place qu’elles soient d’ordres biologique, 
physique ou chimique.  
Le traitement biologique s’appuie sur le même principe que l’oxydation in-situ. Le biogaz 
en sortie de digesteur est mélangé à de l’air avant d’entrer dans un biofiltre contenant des 
microorganismes fixés sur un garnissage organique (tourbe, écorces, compost, bagasse de 
canne à sucre, coquilles de noix) ou minéral (céramique, cristobalite calcinée,  perlite) 
(Dumont et al., 2008). De l’eau s’écoulant de la tête vers le pied de la colonne de filtration 
permet d’absorber l’H2S qui est ensuite oxydé par les bactéries (éq. 8) (Ryckebosch et al., 
2011).  
L’absorption ou lavage physique de l’H2S est lié à la solubilité de l’hydroxyde de soufre 
dans un solvant tel que l’eau (Figure 6). Le procédé est équivalent à celui mis en œuvre pour 
la capture du CO2. Cependant, les composés soufrés sont difficiles à extraire du solvant ce qui 
limite sa régénération et oblige une circulation du solvant en boucle ouverte (Ryckebosch et 
al., 2011). En effet, comme le souligne Wheeler et al. (2003) et Margareta et al. (2003) : 
 il est très difficile de retirer complètement l’H2S dissous dans l’eau par 
dépressurisation, 
 l’oxygène de l’air lors du stripping présente le risque de réagir avec l’H2S pour former 
du soufre solide et colmater les équipements. 
 
Figure 6. Solubilité d’H2S par rapport au CH4 dans l’eau (d’après les fiches de données sécurités)  
SH2S = 3 980 mgH2S/LeauSCH4 = 26 mgCH4/Leau
SO2 = 39 mgO2/LeauSH2 = 1,6 mgH2/Leau
Solubilité des gaz du biogaz dans l’eau (20 C et 1bar)
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L’absorption chimique de l’H2S peut également se faire par réaction acido-basique sur un 
solvant tel que de la soude en solution. Deux réactions consécutives entrainent la formation de 
deux sels, le sulfhydrate de sodium, NaHS et le sulfure de sodium, Na2S (éq. 11 et éq. 12) 
(Ryckebosch et al., 2011). L’utilisation de soude permet d’augmenter le transfert entre phase 
en comparaison de l’absorption physique à l’eau. Conduisant à de meilleures performances de 
traitement, la quantité de solvant nécessaire et la demande en pompage sont réduites. 
Toutefois, le mélange eau/soude chargé en sel ne peut pas être régénéré ce qui induit un débit 
d’alimentation en eau important et le rejet du solvant contaminé.  

H2S NaOH NaHSH2O 

NaHSNaOH Na2S H2O 
éq. 11 
éq. 12  
Les travaux récents de Krischan et al. (2012) ont montré que la réaction avec le peroxyde 
d’hydrogène, H2O2,  en solution en milieu basique permettait également la capture d’H2S sous 
forme de soufre élémentaire (éq. 13). En excès de H2O2, le soufre formé réagit pour produire 
des sulfites SO3
2-
 (éq. 14). En tant qu’intermédiaire réactionnel instable, les sulfites se 
combinent à l’eau oxygénée pour former des sulfates, SO4
2-
 (éq. 15) ou à un atome de soufre 
pour former des thiosulfates S2O3
2-
 (éq. 16). Les essais sur pilote en conditions réelles ont 
montré une efficacité de séparation moyenne de 97%. 

HS2 H2O2 S H2OOH
  

S H2O2 SO3
2 H2O2H
  

SO3
2 H2O2 SO4
2 H2O 

S  SO3
2 S2O3
2 
éq. 13  
éq. 14 
éq. 15 
éq. 16 
L’adsorption chimique de l’H2S se base sur la réaction d’oxydation pour former du soufre 
élémentaire solide et de l’eau (éq. 8).  Elle est réalisée sur un matériau poreux (charbon actif 
ou zéolites) qui joue alors le rôle de catalyseur et dont l’activité est augmentée en 
l’imprégnant de KOH ou KI. Le taux d’oxydation dépend des pressions partielles des deux 
réactifs, H2S et O2 et des caractéristiques de l’adsorbant. Le charbon actif est le matériau 
généralement utilisé. Ses performances varient de 4,2 gH2S/kgmat. pour un charbon activé brut à 
23,2 gH2S/kgmat. pour un charbon activé imprégné de KOH en conditions atmosphérique 
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(Rojas Devia, 2013). La régénération du matériau peut ensuite être assurée par chauffage à 
450°C (Klein and Henning, 1984). Cette technique permet d’abattre la concentration en H2S 
sous 3 ppmv. 
 La réaction de sulfuration du fer peut également être mise en œuvre pour capter l’H2S du 
biogaz dans un filtre sec en sortie de digesteur. Il s’agit de la réaction de précipitation entre 
l’hydroxyde de soufre et le fer produisant du sulfure de fer (II ou III). Le fer est apporté sous 
forme de chlorure, FeCl2 (éq. 17), ou d’oxyde, FeO et Fe2O3, ou d’hydroxyde, Fe(OH)2 et 
Fe(OH)3 (éq. 18, éq. 19, éq. 20, éq. 21, éq. 22).  Il peut s’agir de limaille de fer oxydée 
(rouille), de média imprégné (copeaux de bois ou pellets) ou encore de l’adsorbant 
commercial Sulfatreat® composé de différents oxydes métalliques. L’efficacité de ce procédé 
peut atteindre 99% (Ryckebosch et al., 2011) avec des capacités de capture de 
200 gH2S/kgcopeaux, 500 gH2S/kgpellets et 120 gH2S/kg respectivement pour les copeaux imprégnés, 
les pellets (Wheeler et al., 2003) et Sulfatreat ®. Légèrement exothermique (McKinsey Zicari, 
2013), ces réactions sont optimales pour des températures entre 25 et 50°C (Ryckebosch et al., 
2011) et un taux d’humidité autour de 40% (0,4 L/kg (Kohl and Nielsen, 1997)).  
Cette technique présente également l’avantage d’être régénérative à l’oxygène 
(éq. 22). Cependant, en raison de la forte exothermicité de cette réaction  
(

Hr  198 kJ /molH2S  (McKinsey Zicari, 2013)), la mise en œuvre de cette étape doit 
être soigneusement contrôlée en température et proportion d’oxygène afin d’éviter l’auto-
inflammation du media (Schomaker et al., 2000). 

FeCl2 H2S FeS 2HCl 

FeOH2S FeS H2O 

Fe2O3  3H2S Fe2S3  3H2O 

Fe OH 
2
H2S FeS 2H2O 

2Fe OH 
3
 3H2S Fe2S3 6H2O 

2Fe2S3  3O2 2Fe2O3 6S  
éq. 17  
éq. 18 
éq. 19  
éq. 20  
éq. 21 
éq. 22 
 
Chapitre 1. Synthèse bibliographique  
Page | 56 
1.4. Conclusion  
Dans un contexte favorable au développement des énergies renouvelables, la méthanisation 
agricole, et le biogaz qu’elle produit, représente une part non négligeable des ambitions du 
plan climat français. De plus, avec en moyenne 62% des consommations énergétiques dédiées 
au transport sur une exploitation agricole, la production de biocarburant à partir de biogaz 
constitue un débouché énergétique pertinent au regard des besoins. Couplé à des avantages 
environnementaux (réduction des émissions polluantes) et l’amélioration des rendements 
énergétiques par rapport à la cogénération, le développement de la production de bio-GNV à 
l’échelle individuelle pour une utilisation interne pourrait contribuer à atteindre les objectifs 
nationaux et européens.  
La production de bio-GNV passe par plusieurs étapes de traitement. Dans le cas de 
l’utilisation de biogaz agricole, les deux composés à capter sont le CO2 et l’H2S. L’état de 
l’art des solutions d’enrichissement et de désulfurisation dressé ici a montré que de 
nombreuses technologies pouvaient techniquement être mises en place. 
Mais sont-elles pour autant économiquement adaptées à la production de  bio-GNV à l’échelle 
individuelle ?  
Afin de répondre à cette question, des bilans technico-économiques sur les solutions 
d’enrichissement que de désulfurisation ont été réalisés. 
1.4.1 Bilan technico-économique sur les solutions d’enrichissement 
La capture du CO2 permettant l’enrichissement en méthane du biogaz en augmentant son 
pouvoir calorifique peut se faire par voies : 
 physique avec le lavage à l’eau ou aux glycols, l’adsorption sur charbon activé ou la 
cryogénie ; 
 chimique avec le lavage aux amines ; 
 biologique avec la dégradation du CO2 par des micro-organismes autotrophes ; 
 mécanique avec la filtration membranaire. 
Chacune de ces solutions présentes des avantages et inconvénients et le choix technologique 
se fait au cas par cas (Tableau 8). Dans son rapport scientifique, Dirkse (2007) dénombrait 65 
exemples d’applications industrielles dont les plus répandues semblent être le lavage à l’eau 
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(30 unités) et le PSA (19 unités).  
Concernant les échelles de ses applications industrielles, on constate que ces solutions se 
destinent à une production de bio-GNV importante (> 80 Nm
3
BG/h). Bien que techniquement 
performantes quel que soit le débit traité, cette observation est principalement liée à l’aspect 
économique de telles installations. En effet, Urban et al. (2007) ont ainsi mis en évidence dans 
leur étude technico-économique des solutions de production de biométhane que les coûts 
d’enrichissement connaissaient une augmentation franche pour des débits inférieurs à 
500 Nm
3
BG/h (Figure 7). Cette économie d’échelle est principalement due à la présence 
d’équipements indispensables au fonctionnement du procédé et qui ne dépendent pas du débit 
traité  (organes de sécurité, système de contrôle, matériaux moyenne et haute pression,…).  
 
Figure 7. Coûts d’enrichissement en fonction du débit de biogaz brut à traiter (Urban et al., 2007) 
Mais, à l’échelle d’une exploitation agricole, les besoins en carburant sont bien en deçà de ces 
débits. En effet, considérant un besoin d’une dizaine de pleins par jour, l’unité 
d’enrichissement devrait traiter seulement 10 Nm3/h de biogaz 1 . A ce jour, aucune 
technologie ne présente de rentabilité économique à cette échelle. Il existe donc un vide 
technico-économique pour les producteurs de biogaz agricole souhaitant valoriser quelques 
mètres cubes de leur biogaz en bio-GNV en complément d’une cogénération pour tendre vers 
l’autonomie énergétique sur leurs exploitations.  
                                                 
1
 Sachant qu’environ 25 Nm3 de biogaz brut à 60%CH4 sont nécessaires à la production d’un plein de 80 L de bio-
GNV à 95%CH4 à 200 bars 
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Le développement d’une solution à moindre coût d’investissement et d’exploitation 
permettrait donc d’élargir le champ de valorisation pour le biogaz. C’est dans ce contexte de 
limitation des coûts et de simplification technique que ces travaux de recherche se sont 
orientés vers l’étude du potentiel de capture du CO2 par carbonatation accélérée sur matériaux 
alcalins pour l’étape d’enrichissement.  
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Tableau 8. Synthèse des solutions d’enrichissement du biogaz 
Procédés 
Débits de 
biogaz 
brut 
traités 
(Nm
3
BG/h) 
Avantages 
(Ryckebosch et al., 2011, De 
Hullu et al., 2008) 
Inconvénients 
(Ryckebosch et al., 2011, De 
Hullu et al., 2008) 
Coûts (pour 100 Nm
3
BM/h) 
(Bio-methane Regions, 2012) 
Unité en 
fonctionnement en 
2007 
(Dirkse, 2007) 
Investissement 
€/Nm3BM/h 
Exploitation 
€/Nm3BM 
Quantité Maturité 
Traitemen
t physique  
Absorption 
physique 
Lavage à 
l’eau 
> 80 
- Pas de produits chimiques 
- Faible pertes en CH4 (< 2%) 
- Traitement H2S simultané 
- Ne sèche pas le gaz 
- Faible adaptabilité aux 
variations de composition du 
biogaz 
10,1 0,140 30 Industrielle 
Lavage au 
solvant 
organique 
- 
- Traitement simultané d’H2S, 
NH3, HCN et H2S  
- Faible pertes en CH4 
- Utilisation d’un produit 
chimique 
9,5 0,148 
8 
(Solvant 
PEG)  
Industrielle 
Adsorption 
physique 
PSA > 200 
- Haute performance  
(95-98%CH4) 
- Permet de traiter 
simultanément plusieurs 
constituants (N2, O2) 
- Empoisonnement par H2S  
- Nécessité d’un système de 
contrôle conséquent 
10,4 0,128 19 Industrielle 
Membrane >  200 
- Pas d’utilité (hors électricité) 
- Unité compacte 
- Pas de produits chimiques  
- Risque de colmatage des 
pores 
- Conflit entre pureté et taux de 
récupération du CH4 
7,3-7,6 0,108-0,158 7 Industrielle 
Distillation cryogénique - 
- Pas de produits chimiques 
- Taux de récupération grand 
- CAPEX ET OPEX importants 
(nombreuses technologies et 
forte demande énergétique) 
ND ND ND En cours 
Traitemen
t chimique 
Absorption 
chimique 
Lavages 
aux 
amines 
- 
- Taux de récupération élevé 
(99,9%) 
- Très faible pertes en CH4  
(< 0,1%) 
- Coût d’investissement 
important 
- Ne sèche pas le gaz 
9,5 0,144 1 Industrielle 
Traitement biologique - 
- Conversion biologique du 
CH4 en CO2 (Augmentation 
de la quantité de CH4 et 
réduction des rejets de CO2 
- Ajout de H2 
- Pas mature 
ND ND ND Recherche 
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1.4.2 Bilan technico-économique sur les solutions de désulfurisation  
Dans la pratique, la technique la plus employée en méthanisation agricole est l’oxydation 
biologique in-situ. Elle est mise en place dans le but d’abattre l’H2S dans des biogaz à 
destination de moteurs de cogénération dont la teneur limite en H2S est plus élevée que pour 
le bio-GNV (< 200 ppmv). Dans le cas de la production de bio-GNV (Tableau 6 – p.46), les 
procédés in-situ doivent être complétés par une étape d’affinage ayant les performances 
épuratoires siffisantes pour assurer le respect de la spécification sur la concentration en H2S 
qui doit être inférieure à 3,3 ppmv.   
La filtration sur charbon actif imprégné est la technique la plus répandue pour l’affinage de la 
concentration en H2S à grande échelle. L’utilisation de charbon imprégné appliqué à la 
production de bio-GNV à l’échelle individuelle reviendrait de 3 200 à 4 400 €/an2. Bien que 
raisonnable, ce coût d’exploitation pourrait être abaissé par l’utilisation de la réaction de 
sulfuration du fer qui présente des performances 10 à 20 fois plus importantes que celles du 
charbon actif imprégné de KOH. De plus, des déchets ou co-produits à faible valeur 
ajoutée peuvent être source de réactif à savoir le fer. C’est pour ces deux raisons que nous 
avons choisi d’étudier la faisabilité technique d’utiliser des matériaux industriels pour réaliser 
l’étape de désulfurisation de la filière de production de bio-GNV.  
  
                                                 
2
 Calculé sur la base de 10 Nm
3/h de biogaz prétraité contenant 100 ppmv d’H2S, d’une capacité de capture 
d’H2S du charbon imprégné de 23,2 g/kg et d’un coût au kilogramme de 2,2 à 3 €/kg hors livraison. 
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Tableau 9. Synthèse des solutions de traitement d’H2S (Wheeler et al., 2003, Ryckebosch et al., 2011) 
Procédés Avantages Inconvénients 
Techniques 
d’abattement 
in-situ 
Oxydation biologique  
- Faible coûts 
d’investissement et 
d’exploitation  
- Pas de produits chimiques 
- Abattement insuffisant pour 
bio-GNV 
- Présence O2 dans le biogaz 
en conflit avec bio-GNV  
Ajout de sels de fer 
- Faible coûts 
d’investissement 
- Pas d’air dans le biogaz 
- Coût d’exploitation élevé  
- Présence de fer dans le 
digestat  
Techniques 
d’affinage  ex-
situ 
Biofiltration 
- Faible coûts d’exploitation  
- Pas de produits chimiques 
- Difficile à maitriser  
- Risque de présence de 
micro-organisme dans le 
biogaz 
Absorption physique 
- Traitement simultané avec le 
CO2  
- Coût d’exploitation élevé 
- Procédé non régénératif  
Absorption 
chimique 
NaOH 
FeCl3 
- Plus compact que lavage à 
l’eau  
- Faible perte en méthane 
- Coût d’investissement et 
d’exploitation élevés 
- Procédé non régénératif 
- Produits chimiques 
Fe(OH)3 
- Efficacité de traitement  > 
95% 
- Procédé régénératif en 
conditions ambiantes 
- Faible perte en méthane 
- Contrôle poussé de la 
régénération  
- Produits chimiques 
Adsorption chimique 
sur charbon actif 
imprégné 
- Efficacité suffisante pour la 
production de bio-GNV 
(< 3 ppmv)  
- Procédé régénératif 
- Coût d’investissement et 
d’exploitation élevés 
- Perte en méthane  
- Présence d’O2 dans le biogaz 
en conflit avec bio-GNV 
Précipitation sur 
oxydes de fer 
- Faible coûts 
d’investissement 
- Haute efficacité de 
traitement  > 99% 
- Procédé régénératif en 
conditions ambiantes 
- Possibilité d’utiliser des 
déchets ou co-produits riches 
en FeO 
- Contrôle poussé de la 
régénération 
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2. L’enrichissement du biogaz par carbonatation accélérée du 
CO2 sur matériaux alcalins 
Dans le but de développer une solution d’enrichissement innovante et à moindre coût pour la 
production de bio-GNV, ces travaux de recherche se sont orientés sur la faisabilité technico-
économique de la carbonatation accélérée du CO2 du biogaz sur matériaux alcalins. 
La carbonatation est l’un des principaux mécanismes naturel contribuant au cycle 
géochimique du carbone. Il s’agit de la réaction acido-basique entre le CO2 atmosphérique et 
les oxydes métalliques alcalino-terreux (MeO), principalement contenus dans les minéraux, 
formant un précipité thermo-chimiquement stable appelé carbonate (MeCO3) (Huijgen and 
Comans, 2003).    
Devant la possibilité de capter et stocker du CO2 durablement au sein d’un solide stable (Metz 
et al., 2005), de nombreux travaux ont été réalisés sur la carbonatation accélérée dont le temps 
de réaction est réduit de l’échelle de temps géologique à quelques heures (Lim et al., 2010). 
Ainsi, le calcium et le magnésium ont été identifiés comme étant les métaux alcalino-terreux 
les plus réactifs vis-à-vis du CO2 (Takaba et al., 1995, Bonenfant et al., 2009) conduisant à la 
formation de carbonates de calcium, CaCO3, et de magnésium, MgCO3, stables et insolubles 
dans l’eau (Lackner et al., 1995).  
La réaction de carbonatation peut avoir lieu suivant deux voies (Figure 8) (Eloneva, 2010) : 
 la carbonatation directe : elle consiste en la mise en contact directe du CO2 avec les 
minéraux riches en oxydes métalliques CaO ou MgO pour une réaction en une seule 
étape. Elle peut se faire en milieu aqueux ou sec (gaz-solide) ; 
 la carbonatation indirecte : elle passe par une étape intermédiaire d’extraction des 
métaux alcalino-terreux réactifs avant de les mettre en contact avec les CO2. Différents 
solvants peuvent être utilisés tels que des acides (chlorhydrique, acétique ou 
sulfurique) ou des sels (MgCl2(H2O)n). Cette voie permet de produire des carbonates 
purs par séparation du dioxyde de silicium (Figure 8). 
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Figure 8. Voies de carbonatation : direct ou indirect – Cas de la wollastonite CaSiO2 (Eloneva, 2010) 
La voie indirecte, mettant en jeu des produits chimiques et des étapes intermédiaires, est plus 
complexe que la voie directe. De plus, comme le montre le mécanisme naturel qui se produit 
grâce aux eaux de ruissèlement, la réaction de précipitation directe entre le CO2 et les métaux 
alcalino-terreux semble être favorisée en milieu aqueux (Huijgen and Comans, 2003). C’est 
pourquoi, dans un souci de limitation des coûts, de simplification de procédé et d’optimisation 
de performances, seule la carbonatation directe en milieu aqueux a été étudiée. Nous verrons 
donc le mécanisme réactionnel de cette réaction, les matériaux industriels potentiellement 
utilisables, les paramètres influents ainsi que les résultats expérimentaux publiés dans la 
littérature sur la capacité de capture du CO2 de divers matériaux industriels.  
2.1. Le mécanisme réactionnel de carbonatation accélérée directe en 
milieu aqueux 
S’agissant d’une réaction entre un gaz et un solide en milieu aqueux, plusieurs étapes sont 
nécessaires à la formation du milieu réactionnel. Le processus se décompose en trois phases : 
 la solubilisation des ions métalliques ; 
 la solubilisation du CO2 dans l’eau ; 
 la réaction de précipitation en carbonates en milieu aqueux basique. 
2.1.1 La solubilisation des ions métalliques dans l’eau 
La première étape de la carbonatation est la dissolution des ions métalliques Ca
2+
 et Mg
2+
 
dans l’eau. Généralement sous forme d’oxydes, ils sont transférés en phase aqueuse par 
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lixiviation avec des ions hydroxydes ce qui entraine une augmentation du pH de l’eau. 

MeOH2O Me
2 2OH éq. 23 
Les travaux de Wu et al. (2001) sur la carbonatation artificielle de la wollastonite (minéral 
riche en calcium sous forme CaSiO2) ont montré que la dissolution des ions Ca
2+
 dans l’eau 
constituait l’étape cinétiquement limitante dans le processus de carbonatation. Cette 
observation a également été faite par Huijgen et al. (2004, 2005) qui explique ce phénomène 
par une diffusion du calcium en deux temps : 
 le calcium surfacique est rapidement dissout dans l’eau pour permettre la réaction de 
carbonatation avec le CO2 créant ainsi des sites pauvres en calcium et riche en SiO2 ; 
 le calcium contenu au cœur du matériau diffuse au travers des zones riches en SiO2 
vers la surface du matériau pour réagir à son tour avec le CO2. Cette étape de transfert 
a alors été identifiée comme cinétiquement limitante. 
2.1.2 La solubilisation du CO2 dans l’eau 
Le dioxyde de carbone est un gaz acide soluble dans l’eau.  

CO2(g)CO2(aq)  éq. 24 
Les travaux d’Ishida et Maekawa (2000) sur la modélisation des profils de pH lors de la 
carbonatation du ciment ont montré que la solubilité du CO2 pouvait être approchée par la loi 
de Henry telles que : 

PCO2  xCO2  HCO2 / solvant éq. 25 
Avec PCO2, la pression partielle de CO2 dans la phase gaz (Pa) 
  

xCO2 
nCO2
nCO2  nsolvant
, la fraction molaire de CO2 dans le solvant liquide, 
  

HCO2 / solvant, la constante de Henry du CO2 dasn un solvant donné (Pa) 
La constante de Henry est une grandeur empirique caractérisant un gaz et dépendant de la 
température (eq. 26). Dans le cas du CO2, à 25°C, la constante de Henry vaut  

HCO2 / eau  =1,5.10
8
 Pa (Ishida and Maekawa, 2000, Roustan, 2004, Majer et al., 2008). 
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Toutefois, à une température donnée, la constante de Henry peut se définir comme suit (Pan et 
al., 2012): 
  

H(T)  H(298K) exp CCO2 
1
T

1
298











 éq. 26 
Avec
  

CCO2 , une constante égale à 2 400 K pour le CO2 dans l’eau et T, la température 
opératoire en Kelvin. 
Du point de vue chimique, la dissolution du CO2 se fait par les réactions suivantes où 
 désignent les constantes cinétiques de chacune d’elles (Stumm and Morgan, 2012): 

CO2(g)H2O
k1
  H2CO3(aq) 

CO2(g)H2O
k2
  HCO3

H  

H2CO3(aq)
k.3
  HCO3

H 
éq. 27 
éq. 28 
éq. 29 
La formation d’acide carbonique (éq. 27) entraine une acidification de la solution par la 
dissociation en ions H
+
 et HCO3
-
 (éq. 29). La cinétique de dissolution de ces trois réactions 
d’hydratation et déshydratation simultanées (Zeebe and Wolf-Gladrow, 2001) peut s’écrire 
comme suit :  


d[CO2]
dt
 (k1  k2)[CO2] k1[H2CO3] k2[HCO3
][H] éq. 30 
Sachant que la constante d’équilibre noté Ka1 s’écrit comme le rapport des concentrations 
molaires en réactif par celles en produit (éq. 31), cela donne les équations cinétiques 
suivantes (éq. 32 et éq. 33) : 

Ka1 
[H ][HCO3
]
[H2CO3]
 éq. 31 


d[CO2]
dt
 (k1  k2)[CO2] (k1  k2Ka1)[H2CO3] éq. 32 


d[CO2]
dt
 kCO2[CO2] kH 2CO3[H2CO3] éq. 33 
Où 

kCO2  k1  k2  et 

kH 2CO3  k1  k2Ka1  sont des constantes cinétiques et sont 
ik
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respectivement égale à 0,032 s
-1
 et 26,6 s
-1
 à 25°C (Edsal and Wyman, 1958). 
Lorsque le pH augmente jusqu’à 6,3, la forme dissoute prédominante devient HCO3
-  
(Figure 9) par la réaction ci-dessous (éq. 34). Enfin, à pH basique c’est-à-dire en excès d’ion 
OH
-
, le CO2 et les ions hydrogénocarbonates HCO3
-
 réagissent pour former des ions 
carbonates CO3
2-
 qui prédominent lorsque le pH atteint 10,3 (Figure 9).  

CO2 OH
 k4  HCO3
  

HCO3
 OH
k5
  CO3
2 H2O 

CO2 2OH
 k6  CO3
2 H2O 
éq. 34 
éq. 35 
éq. 36  
 
Figure 9. Domaine de prépondérance du CO2 (Pan et al., 2012) 
2.1.3 La réaction de précipitation 
La carbonatation directe du CO2 en milieu aqueux est une réaction de précipitation entre du 
CO2 dissous et des ions métalliques notés Me
2+
, où Me désigne Ca ou Mg (éq. 37). D’après 
Arickx et al. (2006), cette réaction a une cinétique, notée 

rCO2 , du deuxième ordre où 

kcarbo 
est la constante cinétique de production de carbonate de calcium. 

Me2(aq)CO3
2
(aq)
kcarbo
  MeCO3(s)  
éq. 37 

rCO2 
d[MeCO3]
dt
 kcarbo[Me
2][CO3
2] éq. 38 
On constate alors que pour que la réaction ait lieu, le CO2 doit se trouver sous forme d’ion 
carbonates CO3
2-
. Or, nous avons vu que cette forme était prédominante pour des pH basique. 
Le milieu réactionnel doit donc être alcalin pour assurer la précipitation du CO2.  
Le potentiel de capture du CO2 par carbonatation de MeO peut être approché à l’aide d’un 
bilan molaire sur la réaction. En effet, la stœchiométrie veut qu’une mole de MeO (CaO ou 
MgO) consomme une mole de CO2 pour produire une mole de MeCO3. Dans le cas d’une 
réaction totale, un kilogramme de CaO et de MgO peut respectivement capter 785 gCO2/kgCaO 
pHH2CO3 HCO3
- CO3
2-
pKa1 (25 C) = 6,3 pKa2 (25 C) = 10,3
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et 1 100 gCO2/kgMgO (éq. 39). 

CCO2 / MeO
Théorique gCO2 /kgMeO 
mCO2
mMeO

nCO2  MCO2
nMeO  MMeO

MCO2
MMeO  
éq. 39 
avec 

nCO2  nMeO  
La carbonatation est également exothermique. En effet, chaque mole de CaO et de MgO 
consommées dégage respectivement 179 kJ et 118 kJ de chaleur (Lackner et al., 1995, Chang 
et al., 2012).  
Concernant le mécanisme moléculaire, Bonenfant et al. (2009) ont publié leurs travaux sur 
l’étude des mécanismes d’adsorption du CO2 sur les oxydes métalliques alcalins, CaO et MgO. 
Ils précisent que des phénomènes simultanés de physisorption et de chimisorption du MgO 
ont été observés à basse température conduisant à la formation de diverses formes de 
carbonate : 
 la physisorption sur MgO se traduit par des liaisons entre un des atomes d’oxygène du 
CO2 solubilisé dans l’eau et un atome de magnésium. Ces liaisons, qui peuvent être 
linéaires ou perpendiculaires, sont de natures électrostatiques ce qui donne lieu à des 
complexes instables (Bonenfant et al., 2009) ; 
 la chimisorption du CO2 permet la formation d’un complexe stable par réaction 
(Pacchioni, 1993) et la formation de liaisons entre les atomes de carbone et de 
magnésium.  
Au niveau particulaire, la carbonatation peut être décrite par le modèle à cœur rétrécissant 
appelé « Unreacted Core Model » et noté UCM (Castellote et Andrade, 2008). Appliqué à la 
carbonatation, ce modèle permet de traduire la consommation du Ca et Mg en surface 
entrainant la diminution de la concentration en réactif dans cette zone (Figure 10). Au cours 
du temps, elle est appauvrie en réactif et enrichie en produit de la réaction (Castellote and 
Andrade, 2008). Ce modèle a été validé par Yu et al. (2012) qui ont montré l’adéquation entre 
le modèle et l’expérience dans le cas de la carbonatation du CO2 sur CaO. 
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Figure 10. Représentation schématique du Unreacted Core Model UCM : évolution de la concentration en réactif 
en fonction de la position radiale en fonction du temps (Castellote et Andrade, 2008) 
2.2. Les matériaux réactifs : des minéraux naturels aux co-produits 
industriels 
En plus des ions Ca
2+
 et Mg
2+, les matériaux réactifs doivent permettre d’assurer une certaine 
alcalinité au milieu réactionnel afin d’assurer la dissolution du CO2 (Huijgen and Comans, 
2003). Dans la nature, les silicates alcalins sont présents sous forme, entre autres, d’olivine 
(Mg2SiO4 et Fe2SiO4), de serpentine (Mg3Si2O5(OH)4), de wollastonite (CaSiO2) ou encore de 
talc (Mg3Si4O10(OH)2). Par le ruissellement des eaux de pluies, le calcium et le magnésium 
sont lixiviés conduisant à la dissolution d’ions Ca2+ et Mg2+.  Le contact avec le CO2 
atmosphérique dissous dans l’eau conduit alors à la production de carbonates de calcium et de 
magnésium, respectivement CaCO3 et MgCO3 (éq. 40 avec Me désignant Ca ou 
Mg (Goldberg et al., 2011). D’après les recherches de Wu et al. (2001), un kilogramme de 
wollastonite, contenant 43,7 %CaO et 0,78 %MgO, permet la fixation de 140 g de CO2 après 
22 jours d’expérimentation. 

MexSiyOx2yzH2z(s) xCO2  xMeCO3(s) ySiO2  zH2O(l /g) éq. 40 
Mais, au-delà de ce que propose la nature, l’industrie peut également être source de matériaux 
alcalins riche en calcium et/ou magnésium. De nombreux travaux ont d’ailleurs été réalisés 
sur le sujet et ont permis de mettre en évidence leur réactivité vis-à-vis du CO2 dans 
différentes conditions. Dans leur revue de littérature, Pan et al. (2012) ont ainsi répertorié les 
déchets ou co-produits alcalins ayant été testés pour la séquestration du CO2. On retrouve 
alors principalement les laitiers sidérurgiques, les cendres d’incinérateur de déchets 
municipaux (mâchefers), les résidus de système de contrôle de pollution de l’air (APC) et les 
poussières de four à ciment. 
Parmi ces matériaux, les plus riches en oxyde de calcium sont les laitiers d’aciérie de 
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conversion ou Basic Oxygen Furnace (BOF) en anglais (Tableau 10). Ce sont des co-produits 
de l’industrie sidérurgique produit lors de la conversion de la fonte en acier par injection 
d’oxygène.  
Tableau 10. Composition massique moyenne en %mass. des co-produits industriels utilisables en carbonatation 
accélérée du CO2 (IPTS and JRC, 2008, Lam et al., 2010, Baciocchi et al., 2009a) 
%mass. 
(équivalent 
oxydes) 
Laitiers sidérurgiques 
Mâchefers APC 
BF (Blast 
Furnace) 
BOF (Basic 
Oxygen Furnace) 
EAF (Electrical 
Arc Furnace) 
CaO 40 48 28 29 35 
Fe2O3 - 24 32 6 0,1 
SiO2 37 16 19 26 10 
Al2O3 11 2 7 8 0,2 
MgO 9 2,5 7 2 0,8 
MnO - 3 5 - 0,003 
Reste 
3 
(Stotal, TiO2, K2O, 
MnO, Na2O, FeO, 
F, Ba) 
4,5 
 
(P2O5, TiO2, V2O5, 
Cr2O3, Na2O, F) 
2 
(Cr2O3, TiO2, P2O5, 
Na2O, 
K2O, Stotal, Ba, V) 
29 
(K2O, 
Na2O,SO3, 
P2O5,TiO2) 
46 
(Na, Ni, Pb, 
Cr, Cd, Cu, 
K, Zn) 
 
En moyenne, entre 2010 et 2012, les aciéristes français ont produit 61% de l’acier français via 
cette filière dite « fonte » ce qui représente 9 657 000 t/an d’acier (FFA, 2013). Sachant 
qu’une tonne d’acier produit occasionne la formation de 85 à 110 kg de BOF (IPTS and JRC, 
2008), ce sont entre 820 000 et 1 065 000 de tonnes de BOF qui sont produits chaque année 
en France. Mais le CTPL (Centre Technique et de Promotion des Laitiers sidérurgiques) a 
constaté qu’entre 28% et 35% des BOF produit en France entre 2007 et 2010 n’avaient pas 
trouvé de débouchés et ont été stockés (Domas, 2011) (Figure 11). Ce qui, en 2010, représente 
459 000 tonnes de BOF placés en décharge et en attente de valorisation éventuelle. 
 
Figure 11. Utilisation des laitiers en France en 2010 (en kt) (Domas, 2011)  
Travaux 
hydrauliques
7%
Travaux publics
39%
En stock
33%
En CET
1%
Recyclage 
interne
15%
Autres
5%
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Ce placement en décharge est dû notamment à la nature expansive des BOF pouvant entrainer 
des dommages, par exemple, sur les ouvrages routiers avec recouvrement (Baciocchi et al., 
2009b, Wang et al., 2010). En effet, l’hydratation des oxydes au contact de l’humidité de l’air 
couplée à la carbonatation naturelle de CaO et MgO au contact du CO2 atmosphérique 
entraine une augmentation de volume de plus de 10% (Emery, 1982). L’hydratation de CaO 
en Ca(OH)2 augmente le volume de 1,93 m
3
/m
3
CaO et la carbonatation en CaCO3 de 
2,14 m
3
/m
3
CaO (CETE, 1999). 
Bien qu’observé sur tous les laitiers, les BOF sont les plus expansifs en raison de leur teneur 
en CaO importante (Tableau 10) mais également de la forte disponibilité de cet oxyde. Dans 
les laitiers, le calcium se trouve sous forme de minéraux tels que la srebrodolskite (Ca2Fe2O5), 
la wollastonite (CaSiO3), la belite (Ca2SiO4) ou encore l’anorthite (CaAl2Si2O8) (Santos et al., 
2012, Baciocchi et al., 2009b). Mais, contrairement aux autres laitiers, les BOF contiennent 
également de la chaux dite libre qui est directement accessible pour réagir avec le CO2. Cette 
propriété vient du fait que, lors du procédé de production de l’acier, une importante quantité 
de chaux est introduite dans le convertisseur afin de favoriser la séparation des impuretés 
(Yildirim and Prezzi, 2011). La fraction de chaux libre dépend du mode de fonctionnement du 
convertisseur et peut représenter de 2,5% à 20% de la masse totale des BOF (Tableau 11).  
Tableau 11. Teneur en chaux libre des laitiers BOF dans la littérature  
Référence %CaOlibre  Diamètre particules 
(Motz et Geiseler, 2001) < 10 - 
(Doucet, 2010) 
4,5 < 150 µm 
5,9 < 150 µm 
(Santos et al., 2012) 
10,6 < 6 mm 
20,6 < 30 mm 
(Miraoui et al., 2012) 
6,6 -13,9 > 63µm 
13,9 > 63µm 
(Belhadj et al., 2012) 
6,8 - 7,8 
< 100 mm 
5,5 - 10,3 
(Juckes, 2003) 2,5 - 12 - 
 
En plus de la possibilité de capturer durablement du dioxyde de carbone sur un déchet ou co-
produits à faible valeur ajoutée, la carbonatation permet également la stabilisation de ces 
matériaux. Destinés à des valorisations en génie civil ou en travaux publics, ils doivent 
respecter des valeurs limites de lixiviation sur certains métaux. Les travaux de Baciocchi et al. 
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(2009a) ont notamment montré que la carbonatation des résidus d’APC permettait la 
stabilisation du cuivre et donc la réduction de son potentiel lixiviant. Ce résultat a également 
été obtenu par Arickx et al. (2006) sur des mâchefers d’incinérateur de déchets municipaux. 
En effet, ils constatent une réduction significative des quantités de Cu, Zn, Pb, Mo, Sb et Ba 
dans les lixiviats de cendres carbonatées.  Ce phénomène est expliqué par la diminution du pH 
engendrait par la carbonatation qui passe de 12,5 à 8,5. Concernant les laitiers, Santos et al. 
(2012) ont observé une diminution de quelques métaux dans les lixiviats de BOF (barium, 
cobalt et nickel) mais une augmentation du vanadium et Chromium. 
2.3. Les paramètres influents la réaction de carbonatation directe en 
milieu aqueux 
Certains paramètres, tels que la quantité d’eau, la température ou la granulométrie, peuvent 
avoir une influence importante sur les taux de dissolution des ions ou sur leur accessibilité 
(Pan et al., 2012). L’évaluation de l’impact de ces paramètres peut être faite à l’aide de la 
capacité de capture du CO2 par un matériau,

CCO2 / mat , (éq. 41) et des taux massiques de 
conversion du calcium,

Ca , (éq. 42) et de capture du CO2, 

CO2  (éq. 43). 

CCO2 / mat gCO2 /kgmat 
mCO2 capté 
mmatériau
 éq. 41 

Ca %mass. 
mCaO  réactif
mCaO initial
100 
mCO2 capté
mCaOinitial

MCaO
MCO2
100 éq. 42 

CO2  %mass. 
m CO2 capté
m CO2 initial
100  éq. 43 
2.3.1 Le taux d’humidification 
L’eau constitue le milieu réactionnel dans lequel les ions vont pouvoir réagir pour former des 
carbonates (Fernández Bertos et al., 2004). Toutefois, cette eau peut être apportée sous 
formes de vapeur ou de liquide.  
Santos et al. (2012) dans son étude de la stabilisation des BOF à haute température a mis en 
évidence l’impact positif de la vapeur d’eau sur le taux de capture de CO2. Dans le meilleur 
des cas, 

CO2  connait une amélioration de 16% grâce à la vapeur d’eau soit un taux de 
conversion de la chaux libre passant de 85 à près de 100%. Zeman (2008) montre également 
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qu’une étape d’hydratation de la chaux  permet d’augmenter de 60% le taux de capture 
molaire de CO2 soit 7,20 molCO2/molmat. 
Dans le cas d’utilisation d’eau liquide, on peut distinguer deux régimes d’hydratation en 
fonction du taux d’humidification L/S (Liquide/Solide) : 
 la carbonatation humide qui correspond à un taux d’humidification L/S < 1 L/kg 
(Zingaretti et al., 2013). Dans ce cas, Baciocchi et al. (2009b) ont montré qu’une 
augmentation du taux d’humidification L/S jusqu’à un optimum permettait de tripler le 
taux de capture du CO2 en voie humide. A 3 bars, 30°C et sur des laitiers SSS 
(Stainless Steel Slag) < 105 µm, le taux d’humidification L/S optimal se situait entre 
0,3 et 0,4 Leau/kgmat. Ils observent également qu’au delà de cet optimum, 

CO2  diminue. 
Ceci semble du au fait qu’un excès d’eau diminue la perméabilité du CO2 ce qui freine 
sa diffusion jusqu’aux sites réactifs à la surface des particules (Fernández Bertos et al., 
2004, Liu et al., 2001). De plus, l’exothermicité de la réaction de carbonatation peut 
engendrer une chute du taux d’humidification L/S au cours du temps. C’est ce qu’ont 
constaté Santos et al. (2013) lors de leurs essais en continu sur des laitiers en lit fixe. 
Initialement à L/S = 0,25 L/kg, une chute de ce ratio est observée après 26h passant à 
0,178 L/kg pour des laitiers de type AOD (Argon Oxygen Decarburization) et 0,141 
L/kg pour le laitiers de type CC (Continous Casting) ; 
 la carbonatation sur particules en suspension qui correspond à un taux 
d’humidification L/S > 1 L/kg. L’effet de la quantité d’eau sur le taux de capture du 
CO2 suit la même tendance que celle de la voie humide. En effet, Huijgen et al. (2005) 
ont montré que l’augmentation du taux d’humidification L/S de 1 à 20 L/kg entraine 
un chute du taux de capture du CO2 de 16% et concluent à un taux d’humidification 
L/S optimal de 2 L/kg. 
2.3.2 Les conditions opératoires 
L’effet de la température et de la pression sur la capacité de capture du CO2 ont largement été 
étudiées. Il en ressort que la température peut avoir un effet significatif sur le taux de capture 
de CO2. En effet, il a été démontré par Huijgen et al. (2005) qu’il existait une température 
optimale (Topt) de réaction de carbonatation égale à 200°C sous 19 bars de pression permettant 
de convertir près de 70% du calcium et capté 15% du CO2. Lorsque T > Topt, le taux de 
conversion du calcium (

CO2 ) et le taux de capture du CO2 (

CO2 ) chutent. Ce résultat a 
également été observé à pression atmosphérique par Santos et al. (2012) qui précise que la 
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température optimale est comprise entre 650 et 750°C. Cela permet d’atteindre au mieux  

CO2 = 60% et 

CO2  = 6%. Cette tendance est due à la compétition entre la solubilité dans l’eau 
des ions Ca
2+
 qui augmente avec la température alors que celle du CO2 diminue lorsque la 
température augmente. D’après les auteurs ils existent donc deux régimes de température :  
 quand T < Topt : la solubilité des ions Ca
2+
 est cinétiquement limitante ; 
 quand T > Topt : la diffusion du CO2 dissous est cinétiquement limitante. 
De plus, les travaux de Liu et al. (2001) ont montré qu’à pression atmosphérique une 
température de réaction à 60°C permettait d’atteindre un taux de capture du CO2 de  

CO2 = 14%. Il en est de même pour Baciocchi et al. (2009b) qui atteignent un 

CO2  maximum 
de 12% à 50°C et 3 bars en 1 heure. 
La température a un impact sur la cinétique de carbonatation comme l’ont montré les résultats 
de Baciocchi et al. (2009a) sur des résidus d’APC. Ils constatent que le même taux de capture 
du CO2 est atteint à différentes températures (

CO2 = 25%) mais qu’il est obtenu après 10 h à 
50°C et 24 h à 30°C. 
La pression a un effet limité comme l’ont montré certains auteurs (Baciocchi et al., 2009b, 
Huijgen et al., 2005, Santos et al., 2012, Baciocchi et al., 2009a). 
2.3.3 La granulométrie du matériau 
L’impact de la granulométrie a été étudié par Baciocchi et al. (2009b) qui publie leurs 
résultats sur l’étude de la carbonatation de laitiers SSS. Les auteurs constatent une nette 
diminution du taux de capture du CO2 lorsque la taille des particules augmente. En effet, 

CO2  
passe de 1,2% de CO2 capter pour des laitiers de diamètre apparent compris entre 
0,425 mm < 

 part < 2 mm à 10,8% pour des laitiers de 

 part< 105 µm. Egalement observée par 
Santos et al. (2012) et Huijgen et al. (2004),  cette tendance est attribuée au fait que la surface 
spécifique est inversement proportionnel au diamètre apparent des particules. Ainsi une 
diminution de  induit une augmentation de la surface spécifique se traduisant par une 
augmentation de la réactivité par unité de masse. Ce constat peut être appuyé par les travaux 
de Stolaroff et al. (2005) qui ont mis en évidence la dépendance de la dissolution du calcium 
dans l’eau avec la taille des particules. En effet, la diminution du diamètre apparent des 
particules de laitiers sidérurgiques de 74 < dp < 300 µm à 45 < dp < 74 µm permet 
d’augmenter la dissolution des ions Ca2+ dans l’eau de 85 à 230 gCa/kglaitiers. 
part
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2.3.4 Le pH 
L’influence du pH sur la réaction porte sur les solubilités des réactifs et notamment le calcium. 
Huijgen et al. (2005) montrent que pour un pH supérieur à 9,6, la solubilité du calcium est de 
6 450 mgCa/Leau ce qui correspond à seulement 29,6% du calcium total contenu dans les 
laitiers testés. Lorsque le pH diminue de 9,6 à 3,5, 32% supplémentaires de calcium se 
retrouvent dissout soit 62% du calcium total. La dissolution du calcium est donc favorisée à 
pH acide. Ce constat a également été fait par Stolaroff et al. (2005) qui ont observé qu’une 
diminution du pH entrainait l’augmentation de la solubilité de Ca(OH)2 dans l’eau qui est la 
forme dominante du calcium dans les laitiers.  
Cependant, Back et al. (2011) ont montré que la cinétique de capture du CO2 était favorisée à 
pH élevé. En effet, la dissolution du CO2 dans l’eau sous forme HCO3
-
 et CO3
2-
 étant favorisé 
à pH basique, la cinétique de dissolution est maximale à pH > 9.  
2.3.5 La nature du gaz 
Dans la littérature, les essais réalisés sur la carbonatation du CO2 ont principalement été 
menés sur du CO2 pur ou un mélange avec du N2 considéré comme un gaz inerte. 
Seulement deux études réalisé sur du biogaz de synthèse et/ou réel en décharge ont été 
recensées dans la littérature. Bien que Mostbauer et al. (2012) ne tirent pas de conclusion sur 
les éventuelles interactions avec le méthane, ils montrent tout de même que la teneur en CH4 
atteint 98-99 %CH4 pendant la filtration du CO2 sur des mâchefers d’incinération. 
De plus, Daniela Tirnoveanu (2004) dans son étude du potentiel épuratoire d’H2S des 
mâchefer, montre que la teneur en CH4 est identique en entrée et en sortie du filtre mis en 
place sur un biogaz de décharge.  
Cependant, aucune conclusion sur une éventuelle inhibition de la carbonatation du CO2 due 
au CH4 n’a pu être faite. Il en est de même pour l’effet de la teneur initiale en CO2 dans un 
mélange de gaz.  
2.4. Les performances de capture du CO2 par carbonatation sur 
matériaux alcalins 
La littérature offre une multitude de travaux sur la détermination de la capacité de capture du 
CO2 (

CCO2 / mat ) par carbonatation sur des matériaux alcalins. Notamment ceux de Doucet 
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(2010) qui présente en 2010 ses observations sur des laitiers sidérurgiques BOF et EAF. Du 
point de vue théorique, il considère que 100% du Ca et du Mg présents dans les matériaux 
peut potentiellement réagir avec le CO2. Ainsi, il conclut, par stœchiométrie et l’équation  
éq. 44 où 

wMeO / mat  représente la fraction massique en oxydes métallique MeO dans le 
matériau, qu’au maximum les BOF testés peuvent capter entre 402 et 475 gCO2/kgBOF  en 
raison de leur teneur en CaO et MgO variant respectivement de 38 à 50 %mass. et de 7,7 à 
9,4 %mass..  

CCO2 / mat
Théorique/ max  gCO2 /kgmat 
MeO
 CCO2 / MeO
Théorique  wMeO / mat  éq. 44 
Les expérimentations réalisées ont montré qu’entre 72 et 88 % de la capacité théorique 

CCO2 / BOF
Théorique
pouvait être obtenue en pratique. Ces résultats expérimentaux, issus de calculs 
théoriques à partir des quantités de Ca et Mg mesurées dans les lixiviats de BOF, 
correspondent à des capacités expérimentales 

CCO2 / BOF
Expé
 de 288 à 384 gCO2/kgBOF (Doucet, 
2010).  
Toutefois, on constate dans la littérature que les performances d’un matériau à capter le CO2 
sont étroitement liées au choix technologique. Les réacteurs de carbonatation directe en milieu 
aqueux peuvent être :  
 en lit fixe : le matériau humide est placé dans un réacteur au travers duquel le CO2 
circule ; 
 en suspension : le matériau est immergé dans une colonne d’eau dans laquelle on fait 
buller le CO2. 
Cette revue technologique sur la carbonatation accélérée du CO2 sera donc faite suivant ces 
deux  techniques et concernera uniquement les résultats obtenus à partir de déchets ou de co-
produits, à savoir principalement les laitiers sidérurgiques et les mâchefers d’incinération. 
2.4.1 La carbonatation en lit fixe 
Les performances de capture du CO2 en lit fixe ont été étudiées en batch par Baciocchi et al. 
sur différents matériaux : 
 les résidus d’APC (35%mass. de CaO) ont ainsi montré un taux de capture du CO2 
maximal de 

CO2 = 22,9% soit un 

Ca = 63,2% (Baciocchi et al., 2009a). Ce résultat 
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correspond à une capacité de capture 

CCO2 / APC de 140 gCO2/kgAPC avec un taux 
d’humidification L/S de 0,2 L/kg, une température de 30°C et une pression de 3 bars ; 
 un mélange de laitiers EAF et AOD noté SSS permet de capter 130 gCO2/kgSSS. Cette 
valeur, ayant été obtenue avec des laitiers de diamètre apparent < 105 mm contenant 
50%mass. de CaO, correspond à un taux de conversion du calcium 

Ca  de 33%. Les 
conditions optimales ont été établies à L/S = 0,4 L/kg, T = 50°C et P = 3 bars 
(Baciocchi et al., 2009b). 
Les travaux récents de Santos et al. (2013) sur l’effet des paramètres de procédé sur les 
propriétés géologiques des laitiers les a conduit à déterminer la capacité de capture maximale 
des laitiers AOD et CC en batch. Ces laitiers humidifiés (L/S = 0,25 L/kg), contenant 
respectivement 54,8 et 50,0% de CaO, ont été placé dans un incubateur à 30°C dans lequel la 
pression partielle en CO2 a été maintenue à 0,2 atm. Le suivi au cours du temps de la capture 
du CO2 montre qu’après 144h de mise en contact, les laitiers AOD et CC ont capté 
respectivement 242 gCO2/kgAOD et 370 gCO2/kgCC. 
En 2001, Liu et al. (2001) publiaient leur résultat sur la carbonatation du CO2 en continu sur 
des poussières d’ALC (Autoclaved Lightwheight Concrete soit béton léger autoclavé). Le 
matériau est tout d’abord humidifié à L/S = 0,5 L/kg avant d’être compacté à 40 MPa. La 
pastille est ensuite placée en lit fixe dans un réacteur à 60°C pendant 24h sous 1,5 NL/min de 
flux de CO2 pur (Figure 12). Dans ces conditions, le taux optimal de capture du CO2 obtenue 
était de 14%. 
 
Figure 12. Montage expérimental pour le traitement en continu du CO2 sur lit fixe d’ALC (Liu et al., 2001) 
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Par la suite, Daniela Tirnoveanu (2004) a montré qu’en condition réelle, des mâchefers 
d’incinération d’ordures ménagères (MIOM) humidifiés à 15% (0,15 L/kg) pouvaient capter 
10,6 gCO2/kgmat. dans un biogaz de décharge réel contenant entre 24 et 39%vol. de CO2. 
Cet ordre de gradeur a également été obtenu par Mostbauer et al. (2012) dans le cadre de 
l’étude du procédé BABIU, pour Bottom Ash BIogas Upgrading. Il fait partie d’un 
programme de recherche européen LIFE+ baptisé « UPGASlowCO2 ». Des mâchefers 
d’incinérations en lit fixe ont été testés pour le traitement simultané des gaz acides, CO2 et 
H2S, du biogaz de décharge. Actuellement à l’état de recherche, un pilote de laboratoire et un 
pilote à taille réelle a été construit puis suivi. 
 Pilote de laboratoire : Entre 75 et 90 kg de mâchefers humides (MH à environ 
0,22 Leau/kgMH) tamisés à 100 mm ont été placé en lit fixe dans un réacteur de 
carbonatation à pression atmosphérique et température ambiante (Figure 13).  Ils ont 
ensuite été mis en contact avec un débit de 1,97 m
3
/h/tMH de gaz de synthèse contenant 
43,1%vol. de CO2 et 56,9%vol. de CH4. Les résultats obtenus après 7h d’expérience ont 
montré que 10,5 à 11,3 gCO2/kgMH pouvaient être capté par les mâchefers humides 
avant la percée. Les auteurs précisent que d’autres tests ont été réalisés par les 
laboratoires partenaires du programme européen sur d’autres mâchefers. La capacité 
de capture du CO2 maximale obtenue a alors été de 

CCO2 / MIOM = 25,9 gCO2/kgMH. Une 
augmentation de 20°C de la température a été constatée principalement du à 
l’exothermicité de la réaction de carbonatation. 
 
Figure 13. Procédé BABIU : Représentation schématique du pilote de laboratoire et exemple de résultats obtenus  
(Mostbauer et al., 2012) 
 
 Pilote sur site : Le procédé pilote a été construit en 2011 sur le site de Podere Rota en 
Toscane par le département énergétique « Sergio Stecco » de l’université de Florence.  
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Il consiste en deux étages de réacteur de carbonatation en lit fixe pour traiter un biogaz 
de décharge réel dont la composition est analysée en entrée et en sortie. Les deux 
réacteurs chargés d’une tonne de mâchefer ont ainsi été mis en contact avec 3 m3/h de 
gaz de décharge contenant en moyenne 60% de CH4 et 40% de CO2 pendant 7h 
(Figure 14). Au mieux, la teneur en CH4 du gaz en sortie de carbonatation était de 
97%. Au bilan, les cendres ont montrées une capacité de capture du CO2 de 
14,6 gCO2/kgMH. 
 
 
Figure 14. Procédé BABIU sur site en cours de fonctionnement (Mostbauer et al., 2012) 
2.4.2 La carbonatation sur particules en suspension 
En 2005, Huijgen et al. (2005) obtenaient une capacité de capture du CO2 de laitiers LD 
(Linz-Donawitz) de 183 gCO2/gLD soit un taux de conversion du calcium de 74%. Ce résultat 
optimal a été mesuré à 30°C après 30 min de temps de contact entre le CO2 sous 19 bars de 
pression et des laitiers LD < 38µm en suspension à 10 L/kg (Huijgen et al., 2005). Ces essais 
ont été réalisés dans un autoclave maintenu en température sur toute la durée des expériences. 
Le gaz a été directement injecté dans la solution par bullage. 
Enfin, Santos et al. (2013) se sont penchés sur la carbonatation de laitiers AOD et CC en 
suspension (L/S = 1,6 L/kg) dans un réacteur de 1,1 L placé dans une autoclave. Les capacités 
de capture optimale du CO2 obtenues sont de 264 gCO2/kgAOD et 312 gCO2/kgCC respectivement 
pour les laitiers AOD et CC. 
Concernant les résultats obtenus en continu, Bonenfant et al. (2008) ont étudié en laboratoire 
le potentiel de séquestration du CO2 sur des laitiers EAF et LF en conditions atmosphérique 
(Tambiante et Patm) sur un volume réduit (250 mL). Immergés dans l’eau pour atteindre un taux 
d’humidification L/S de 10 L/kg, les laitiers ont été mis en contact en continu avec 5 mL/min 
Chapitre 1. Synthèse bibliographique  
Page | 79 
d’un mélange de gaz N2/CO2 à 85/15 %vol. pendant 72h. Les capacités maximales de capture 
du CO2 des EAF et des LF ont respectivement été de 17,4 gCO2/kgEAF et 247 gCO2/kgLF. Ces 
résultats correspondent à des taux de conversion du calcium de 6,7% pour les EAF à 
32,8 %mass. de CaO et 96% pour les LF à 58,1 %mass. de CaO. 
A plus grande échelle, Chang et al. ont étudié plusieurs designs de réacteur de carbonatation 
de matériaux en suspension. Ces premiers essais ont consisté en une colonne au travers de 
laquelle du CO2 pur est mis en contact avec une solution de laitiers en suspension (Figure 15). 
Le débit de CO2 fixé à 0,1 L/min et la température maintenue à 70°C ont conduit  à des 
capacités de capture totale de 290  gCO2/kgBOF (

Ca  = 72%) sur des BOF à 51%CaO  
(Chang et al., 2011a). Une deuxième campagne d’expériences réalisée en 2013 par les mêmes 
auteurs sur un procédé similaire à 1,0 L/min, 10 bars et 25°C a conduit à  

CCO2 / BOF = 283 gCO2/kgBOF (

Ca  = 89,4%) sur des BOF à 41%mass. de CaO (Chang et al., 2013). 
 
Figure 15. Procédé de carbonatation de BOF en suspension (Chang et al., 2011a) (1) Bouteille de CO2 pur 
(2) Bain de recirculation (3) Débitmètre (4) Réacteur (5) Thermocouple  
Le deuxième design permet de quantifier les performances de capture du CO2 à plus haute 
température. Placé dans un autoclave (Figure 16), le réacteur contient une solution 10 L/kg de 
laitiers UF (Ultra-Fine), de cendres volantes (FA) et de BHC (Blended Hydraulic Cement). A 
160°C, les taux de conversion du calcium pour chacun de ces matériaux alcalins a 
respectivement été de 38,1%, 34,7% et 68,3%. Ces résultats correspondent à des taux de 
capture du CO2 de 127gCO2/kgUF, 106 gCO2/kgFA et 283 gCO2/kgBHC (Chang et al., 2011b). 
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Figure 16. Procédé de carbonatation de BOF en suspension dans un autoclave (Chang et al., 2011b) (1) Bouteille 
de CO2 pur (2) Bain de recirculation (3) Pompe (4) Agitateur chauffant (5) Réacteur (autoclave) (6) 
Thermocouple (7) Vannes 
Le troisième et dernier design étudié par Chang et al. (2012) est plus complexe. Il permet de 
mettre en contact le CO2 avec une solution de BOF en suspension dans un « high-gravity 
rotating packed bed reactor » (HG-RPB) (Figure 17).  La solution à base d’eau distillée est 
préparée avec des BOF de diamètre moyen de 62 µm pour un taux d’humidification L/S de  
20 L/kg et est maintenue à 65°C. Le CO2 pur circule à 1,2 L/min dans le réacteur rotatif. Dans 
ces conditions, le taux de conversion du calcium contenu dans les BOF testés est alors à  

Ca= 93,5% soit 312 gCO2/kgBOF.  
 
Figure 17. Procédé de carbonatation de BOF en suspension dans un « high-gravity rotating packed bed reactor » 
(Chang et al., 2012)(1) Bouteille de CO2 pur (2) débitmètre (3) Rotor (4) HG-RPB (5) Agitateur chauffant (6) 
Cuve de stockage de la solution (7) Pompe (8) Débitmètre (9) pHmètre (10) Thermomètre 
2.4.3 Aspect régénératif de la réaction de carbonatation 
La carbonatation est une réaction réversible à haute température : c’est la calcination du 
carbonate de calcium (éq. 45). Il s’agit d’ailleurs du procédé de production de chaux vive à 
partir de roche calcaire. La température de dissociation de la réaction mise en jeu est de 
780°C et requiert

Hr0  3,08MJ /kgCaO. 
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
CaCO3
Hr0
  CaOCO2 
éq. 45 
 
Figure 18. Cycle de production de chaux à partir de calcaire et régénération 
Les systèmes régénératifs couplant carbonatation et calcination sont généralement étudiés en 
lit fixe sur de la chaux. Les travaux de Vieille et al. (2012) ont montré que le taux de 
conversion du calcium contenu dans la roche calcaire testée par ATG (Analyse Thermo-
Gravimétrique) passait de 75 à 46% après six cycles de carbonatation/calcination. Cette 
observation a été attribuée à la réduction significative de la surface spécifique du matériau (de 
7,2 m²/g à 0,4 m²/g)  dûe à la modification de la structure lors des cycles successifs.  D’après 
Li et al. (2011), le taux de conversion du calcium se stabilise à partir d’une soixantaine de 
cycles autour de 

Ca =17%. Toutefois, les essais de Yang et al. (2013) sur les cycles de 
carbonatation à 650°C en lit fluidisé utilisant du CaCO3 et calcination à 850°C ont mis en 
évidence une stabilité de la capacité de capture du CO2 pour atteindre 285 gCO2/kgmatériau après 
9 cycles. 
2.5. Conclusion sur la carbonatation accélérée du CO2 
Concernant la carbonatation du CO2, les points à retenir de cette revue bibliographique sont : 
1. La voie de carbonatation directe en milieu aqueux semble être la plus adaptée à notre 
objectif de simplicité de mise en œuvre de l’enrichissement du biogaz. 
2. Les matériaux industriels compatibles avec la carbonatation du CO2 doivent être source de 
calcium et assurer l’alcalinité du milieu réactionnel. Parmi ceux identifiés, les laitiers 
sidérurgiques BOF sont les plus riches en oxyde de calcium et contiennent de la chaux 
libre directement réactive. 
3. La réaction de carbonatation dépend de différents paramètres : 
CaCO3
CaOCa(OH)2
CO2
Chaleur
CO2
H2O                          Chaleur
Ca
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 la quantité d’eau : elle constitue le milieu réactionnel favorise la réaction. Cependant, 
le taux d’humidification L/S doit être optimisé car un excès d’eau peut avoir un effet 
inhibiteur ; 
 les conditions opératoires : la température a un effet cinétique alors que la pression 
n’impacte pas la réaction. A pression atmosphérique, la température optimale semble 
être autour des 60°C ; 
 la granulométrie : plus les particules sont petites, plus il y a de sites réactifs 
disponibles ce qui augmentent les performances de capture ; 
 le pH : il y compétition entre la solubilité du calcium qui augmente à pH acide et celle 
du CO2 qui augmente à pH basique. 
4. En règle générale, les laitiers sidérurgiques sont les plus performants vis-à-vis de la capture 
du CO2 et notamment les BOF, les BHC et les CC. 
5. En batch, les matériaux ayant montré la plus grande capacité de capture du CO2 sont les 
laitiers CC (Tableau 12). Dans ces mêmes matériaux, les performances de capture sont 
légèrement plus élevées en lit fixe (370 gCO2/kgmat) qu’en suspension (312 gCO2/kgmat). 
6. Seulement trois essais ont été réalisés sur des biogaz, de synthèse ou réel en décharge. Les 
résultats obtenus en lit fixe et en continu sont d’ailleurs relativement faibles ce qui est 
probablement dus à la faible teneur en CaO des mâchefers étudiés. En effet, la majeure 
partie des travaux de recherche ont été réalisés dans le but de capter le CO2 atmosphérique 
et se sont intéressés au CO2 pur. 
7. À notre connaissance, aucune étude précise ne permet de conclure sur l’effet de la matrice 
gazeuse du biogaz sur les perfromances de carbonatation sur des laitiers. 
8. Concernant l’effet du design, seuls les travaux en batch de Santos et al. (2013) permettent 
de comparer les performances des laitiers AOD et CC en lit fixe et en suspension. On 
constate qu’en contact avec du CO2 pur, les résultats obtenus sont du même ordre de 
grandeur quelque soit la technologie. En revanche, les conditions opératoires sont 
différentes. En effet, les capacités de capture optimale du CO2 utilisant une solution en lit 
fixe ont été obtenues en condition atmosphérique (1 - 1,2 atm et 30°C) contrairement à la 
solution avec suspension de particules qui est optimale sous 10 - 15 bars et 90°C. 
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Tableau 12. Récapitulatif des résultats obtenus dans la littérature sur la carbonatation de matériaux alcalins 
Matériaux 
Teneur en 
CaO 
%mass. 
Conditions 
Résultats Références 
Gaz 
L/S 
(L/kg) 
T, P 
 
LIT FIXE – Résultats obtenus en batch 
APC 
35  
(Ca) 
100%CO2 0,2 
30°C 
3bars 
- 

Ca = 63,2% 
140 gCO2/kgmat 
(Baciocchi 
et al., 
2009a) 
SSS 
(EAF+AOD) 
50 (Ca) 100%CO2 0,4 
50°C  
3 bars 
< 105 µm 
 

Ca = 33% 
130 gCO2/kgmat 
(Baciocchi 
et al., 
2009b) 
AOD 54,8 100%CO2 0,25 
30°C  
1,2 atm 
- 

Ca = 56% 
242 gCO2/kgmat 
(Santos et 
al., 2013) 
CC 50,0 100%CO2 0,25 
30°C  
1 atm 
- 

Ca = 94% 
370 gCO2/kgmat 
(Santos et 
al., 2013) 
ALC 25,2 
1,5 Nl/min 
100%CO2 
0,5 60°C Patm - 

Ca = 14% 
(Liu et al., 
2001) 
LIT FIXE – Résultats obtenus en continu sur des biogaz 
MIOM 16,3 
898 L/h 
Biogaz 
décharge 
24 -  
39%CO2 
0,15 ND < 30 mm 

CO2 = 8,3% 
10,6 gCO2/kgmat 
(Tirnoveanu
, 2004) 
Mâchefers - 
148-178 L/h 
Biogaz 
43,1%CO2 
0,22 
Tamb 
 Patm 
< 100 
mm 
11,3 gCO2/kgmat 
(Mostbauer 
et al., 2012) 
Mâchefers - 
3 m
3
/h 
Biogaz 
décharge 
40%CO2 
0,22 
Tamb 
 Patm 
< 100 
mm 
14,6 gCO2/kgmat 
(Mostbauer 
et al., 2012) 
PARTICULES EN SUSPENSION – Résultats obtenus en batch 
LD 31,7 100%CO2 10 
100°C 
19 bars 
< 38 µm 

Ca = 74% 
(Huijgen et 
al., 2005) 
part
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AOD 54,8 99,5%CO2 1,6 
90°C 
10 bars 
ND 

Ca = 50%  
264 gCO2/kgmat 
(Santos et 
al., 2013) 
CC 50,0 99,5%CO2 1,6 
90°C 
15 bars 
ND 

Ca = 60%  
312 gCO2/kgmat 
(Santos et 
al., 2013) 
EAF 32,8 
5mL/min 
15%CO2 
85%N2 
10 
20°C 
1bars 
36-106 
µm 

Ca = 6,7% 
17,4 gCO2/kgmat 
(Bonenfant 
et al., 2008) 
LF 58,1 
5mL/min 
15%CO2 
85%N2 
10 
20°C 
1bars 
36-106 
µm 

Ca = 96% 
247 gCO2/kgmat 
(Bonenfant 
et al., 2008) 
PARTICULES EN SUSPENSION – Résultats obtenus en continu 
BOF 51,11 
0 ,1 L/min 
100%CO2 
10  
70°C 
10 bars 
< 44µm 

Ca = 72% 
290 gCO2/kgmat 
(Chang et 
al., 2011a) 
BOF
 
 41,15 
1 L/min 
100%CO2 
20 
25°C 
10 bars 
< 44µm 

Ca = 89,5% 
283 gCO2/kgmat 
(Chang et 
al., 2013) 
UF ND 100%CO2 10 Autoclavé ND 

Ca = 38,1% 
127 gCO2/kgmat 
(Chang et 
al., 2011b) 
FA ND 100%CO2 10 Autoclavé ND 

Ca = 34,7% 
106 gCO2/kgmat 
(Chang et 
al., 2011b) 
BHC ND ND 10 Autoclavé ND 

Ca = 68,3% 
283 gCO2/kgmat 
(Chang et 
al., 2011b) 
BOF (HP-
RPB) 
ND 
1,2 L/min 
100%CO2 
20 
65°C 
Patm 
62 µm 

Ca = 93,5% 
312 gCO2/kgmat 
(Chang et 
al., 2012) 
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3. La désulfurisation du biogaz par sulfuration du fer sur 
matériaux industriels 
Dans le cas du biométhane, la teneur en soufre correspond à la concentration en H2S qui est le 
seul composé soufré contenu dans le biogaz brut agricole. Il est produit lors de la dégradation 
des sulfates (SO4
2-
) et des composés organiques contenant du soufre par des bactéries sulfato-
réductrices en condition anaérobie (Moletta, 2008). La concentration en H2S dépend donc 
directement de la composition des déchets et varie généralement entre 0 et 10 000 ppmv 
(Tableau 2 - p.43). 
L’hydroxyde de soufre est un produit corrosif déjà largement traité dans les installations de 
méthanisation classiques. Contrairement aux valorisations électrique et/ou thermique, la 
concentration en H2S dans le bio-GNV doit être très faible afin de respecter les spécifications 
sur ce composé (5 mgS/Nm
3
 = 5,3 mg(H2S)/Nm
3
 = 3,5 ppmv(H2S)). Il est donc nécessaire de 
le traiter efficacement afin de respecter la spécification et d’assurer la pérennité des véhicules.  
La réaction de sulfuration du fer par l’H2S a été identifiée comme potentiellement intéressante 
pour réaliser l’étape de désulfurisation sur la chaine de production de bio-GNV. Cette partie 
sera donc dédiée à la présentation du mécanisme réactionnel, des matériaux réactifs et des 
paramètres influant la réaction. Enfin, un état de l’art des technologies et des résultats associés 
sur les performances de  capture d’H2S par des matériaux industriels, déchets ou co-produits, 
sera exposé. 
3.1. Le mécanisme réactionnel de la sulfuration du fer 
3.1.1 La solubilisation du fer  
Le fer fait parti de la famille des métaux lourds de transition dont on distingue le fer (II) et le 
fer (III). De part ces deux valences possible, l’oxydation du fer peut conduire à la formation 
de précipités en milieu sec : ce sont des oxydes ferreux, FeO, ferrique, Fe2O3, et magnétique, 
Fe3O4.  
En solution aqueuse, le fer peut se présenter sous différentes formes dont les domaines 
peuvent être décrits par le diagramme potentiel-pH ou de Pourbaix à une température donnée. 
Les formes cationiques du fer, l’ion fer (II) ou ferreux, Fe2+ et l’ion fer (III) ou  ferrique, Fe3+ 
peuvent
 
s’associer à des ions hydroxydes OH
-
 en milieu aqueux basique pour former deux 
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précipités : l’hydroxyde de fer (II), Fe(OH)2, et de fer (III), Fe(OH)3. Leur formation dépend 
de la quantité d’ion OH- c'est-à-dire du pH de la solution (éq. 46 et éq. 47).  
Tableau 13. Equation des équilibres de précipitation 
Couple Bilan Equation aux frontières  
1 Fe(OH)3/Fe
3+ 

Fe3  3OH Fe(OH)3  

pH1  pKe 
1
3
pKs1 
1
3
log Fe3   éq. 46 
2 Fe(OH)2/Fe
2+
 

Fe2 2OH Fe(OH)2  

pH2  pKe 
1
2
pKs2 
1
2
log Fe2   éq. 47 
En tant que réducteurs, les domaines de présence des ions Fe
2+
 et Fe
3+
 en solution dépendent 
également du potentiel redox Ei des différents couples que peuvent former les formes 
dissoutes ou précipités du fer. Les équations de Nernst permettent de décrire les équations aux 
frontières entre chaque domaine du diagramme de Pourbaix (Tableau 14 - éq. 48, éq. 49,  
éq. 50, éq. 51, éq. 52) 
Tableau 14. Equation des potentiels redox 
Couple Bilan Equation aux frontières 
1 Fe
2+
/Fe 

Fe2 2e  Fe(s) 

E1  E1
0 0,03.log Fe2   éq. 48 
2 Fe
3+
/Fe
2+
 

Fe3 e Fe2  

E2  E2
0 0,06.log
Fe3 
Fe2 








 
éq. 49 
3 Fe(OH)3/Fe
2+
 

Fe(OH)3  3H
 e Fe2  3H2O 

E3  E3
0 0,18.pH 0,06log Fe2   éq. 50 
4 Fe(OH)2/Fe 

Fe(OH)2 2H
 2e Fe(s)2H2O 

E4  E4
0 0,06.pH  éq. 51 
5 Fe(OH)3/Fe(OH)2 

Fe(OH)3 H
 e Fe(OH)2 H2O 

E5  E5
0 0,06.pH  éq. 52 
 
Ces équations permettent de tracer le diagramme potentiel-pH à une température et une 
concentration données. La Figure 19 présente un exemple du diagramme de Pourbaix à 25°C 
et pour une concentration en [Fe
2+
]=[Fe
3+
]=0,1 mol.L
-1
. Dans ces conditions, il est donc 
impossible d’avoir des ions fer (II) ou (III) en solution pour des pH supérieurs à 7. 
Chapitre 1. Synthèse bibliographique  
Page | 87 
 
Figure 19. Diagramme de Pourbaix du fer à 25°C et [Fe
2+
]=[Fe
3+
]=0,1 mol.L
-1
 
3.1.2 La solubilisation du sulfure d’hydrogène 
Le sulfure d’hydrogène est un gaz acide pouvant se dissocier en milieu aqueux en ions 
hydrosulfure HS
-
 et sulfure S
2-
 en fonction du pH. En effet, à pH basique c’est-à-dire 
supérieur à 7,1 (pKa1 - Figure 20), les ions HS
-
 représentent la forme prédominante de l’H2S 
en solution par la libération d’un ion H+ (éq. 53). Lorsque le pH augmente et dépasse 12,9 
(pKa2 - Figure 20), la forme prédominante devient S
2- 
(éq. 55) (Tirnoveanu, 2004). Afin 
d’assurer la réaction de précipitation entre les ions sulfure S2- et le fer, le milieu doit donc être 
fortement basique. 

H2S(g)
kH 2S (g )  H2S(aq) 
éq. 53 

H2S(aq)
kH 2S  HS H éq. 54 

HS
kHS  S2 H  éq. 55 
 
Figure 20. Domaine de prépondérance du H2S 
Au même titre que le CO2, la solubilité de l’H2S dans l’eau peut être décrite par la loi de 
Henry (éq. 25) dont la constante HH2S définit pour un solvant donné varie en fonction de la 
température. Vinel et Bouallou (2004) ont mis en évidence que cette constante pouvait être 
décrite à la fois par les deux corrélations établies par Lee et Mather (éq. 56) et Edward et al.  
(éq. 57) pour des températures allant de 273 à 423 K. Dans ce cas, HH2S vaut entre 5,4.10
7 
 et 
5,6.10
7 
Pa.  
pHH2S HS
- S2-
pKa1 (25 C) = 7,1 pKa2 (25 C) = 12,9
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
ln HH 2S (T) 18,1937 
2808,5
T
2,5629*ln T 1,01868T  éq. 56 

ln HH 2S (T)  358,138 
13236,8
T
55,0551*ln T 0,059565T  éq. 57 
Les réactions successives de déprotonation de l’H2S en ions HS
-
 et S
2-
 sont considérées 
comme rapides et l’hypothèse de pré-équilibre peut être faite (Nagy et al., 2013). Cela signifie 
qu’à tout instant, les concentrations en réactifs et produits sont régies par les constantes 
d’équilibre (éq. 58). 

Ka
H 2S 
HS H  
H2S(aq) 
 et 

Ka
HS 
S2 H  
HS 
 éq. 58 
3.1.3 La réaction de précipitation 
La réaction de capture de l’H2S par sulfuration du fer peut avoir lieu : 
 En milieu homogène : La sulfuration du fer résulte de la réaction en milieu aqueux 
d’ion de fer (II) ou (III) en solution avec des ions sulfures (HS- et S2-). Cependant la 
solubilité du fer est très faible et dépend fortement du pH de la solution. Celui-ci doit 
être acide pour assurer la présence des cations Fe
2+
 et Fe
3+
. Afin de pallier à ce 
problème, les travaux de Saelee et al. (2009) ont mis en évidence la pertinence de 
l’utilisation de fer chélaté catalysé par du Fe(III)EDTA pour capter l’H2S du biogaz. 
Ainsi, la réaction en milieu aqueux peut avoir lieu selon les réactions de précipitation  
des éq. 59 et éq. 60. En procédé, cette réaction constitue de l’absorption chimique. 

HS 2Fe3 S2Fe2 H  

S2 2Fe3 S2Fe2  
éq. 59 
éq. 60 
 En milieu hétérogène aqueux : La réaction se produit entre un solide contenant des 
oxydes de fer et l’H2S à l’état de gaz ou en solution dans l’eau. Ce mécanisme 
réactionnel se réalise en phase aqueuse et se décompose en 3 étapes (Poulton et al., 
2002). La première consiste en la formation de complexe suivi d’un échange 
d’électron entre les éléments Fe et S (éq. 61). Il s’en suit le largage du radical libre 

S   (éq. 62) et la dissolution du Fe (II) (éq. 63) qui conduit à la formation de 
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nouveaux sites réactifs sur le solide. Enfin, les ions ferreux et ferrique se combinent à 
des radicaux libres pour produire du soufre élémentaire (éq. 64) et du sulfure de fer, 
FeS (éq. 65). 

FeIII OHHS FeIII S H2OFe
II S  H2O 

FeII S  H2OFe
II OH2
  S   

FeII OH2
 Fe2 nouveaux sites réactifs 

S  Fe3 S0 Fe2 

Fe2  S  FeS  
éq. 61 
éq. 62  
éq. 63 
 éq. 64 
éq. 65 
 En milieu hétérogène sec : Elle consiste en la réaction entre un oxyde de fer solide et 
de l’H2S à l’état gazeux. Elle conduit à la production d’eau et d’un précipité, le sulfure 
de fer Fe2S3, qui vient se déposer à la surface du matériau réactif (éq. 19 et éq. 21 - 
p.56). La condensation de l’eau est à éviter car elle peut occasionner un colmatage du 
matériau utilisé et de fait la réduction de la surface réactive (Wheeler et al., 2003, 
Kertamus, 1976).  

Fe2O3  3H2S Fe2S3  3H2O 

2Fe OH 
3
 3H2S Fe2S3 6H2O 
éq. 19 
éq. 21 
La sulfuration en milieu homogène requiert l’utilisation de produits chimiques. Afin de limiter 
les coûts d’investissement et d’exploitation, ces travaux ce sont orientés vers la mise en œuvre 
de la sulfuration en milieu hétérogène qui met en jeu un solide contenant des oxydes de fer.  
3.2. Les matériaux réactifs riches en fer 
La mise en œuvre de la réaction de sulfuration en milieu hétérogène passe par l’utilisation 
d’un solide contenant des oxydes de fer. Dans la littérature, on distingue deux catégories de 
matériaux : les produits commerciaux et les co-produits ou déchets.  
Les produits commerciaux peuvent se présenter sous forme de médias imprégnés d’oxyde de 
fer tels que des copeaux de bois, des pellets ou des résidus divers (Cherosky and Li, 2013, 
Ryckebosch et al., 2011). Leur surface spécifique et leur teneur en réactif sont alors maitrisées 
optimisées. L’adsorbant commercial Sulfatreat ®. fait également partie de cette catégorie et se 
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compose d’un mélange d’oxydes métalliques dont le composant actif est une combinaison 
d’oxydes de fer Fe2O3 et Fe3O4 (Truong and Abatzoglou, 2005). 
Les co-produits ou déchets utilisables en désulfurisation par sulfuration doivent être des 
matériaux riches en oxyde de fer. C’est notamment le cas laitiers sidérurgiques évoqués dans 
la partie de ce chapitre destinée à la carbonatation contenant entre 24 et 32% de Fe2O3  
(Tableau 10 – p.69). Mais, il peut également s’agir de mâchefers ou de cendres volantes 
d’incinération, de boues de station d’épuration utilisant du fer en tant que floculant ou encore 
de boues dites rouges issues de l’industrie de production d’alumine et d’aluminium.  
3.3. Paramètres influents la réaction de sulfuration en milieu 
hétérogène 
La réaction chimique de précipitation d’H2S avec le fer en milieu hétérogène dépend de divers 
paramètres. Le taux d’humification constitue un paramètre important dans la mise en œuvre 
qui peut se faire en milieu aqueux ou bien sec. La granulométrie du matériau utilisé semble 
également être un facteur influent en raison de la nature surfacique du mécanisme réactionnel. 
En plus de ces deux paramètres, l’effet de la composition du gaz traité, et notamment de la 
présence de CO2 et de CH4, sera également abordé. 
Afin d’évaluer l’impact de ces paramètres sur les performances épuratoires, la capacité de 
capture d’H2S par un matériau, 

CH2S / mat , (éq. 66) et les taux massiques de conversion du fer en 
équivalent FeO, 

Fe , et de capture de l’H2S, 

H2S , ont été utilisés (éq. 67 et éq. 68). 

CH2S / mat(gH2S /kgmat) 
mH2S capté 
mmat
 éq. 66  

Fe (%mass.) 
mFeO réactif
mFeO initial
100 
mH2S réactif
mFeO initial

MFeO
3.MH2S
100 éq. 67 

H2S (%mass.) 
mH2S capté
mH2S initial
100 éq. 68 
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3.3.1 Le taux d’humidification 
Les travaux de Seredych et al. (2008) ont mis en évidence que l’eau permettait d’augmenter 
de plus de 10% la capacité de capture d’H2S dans l’air sur le matériau adsorbant testé (des 
boues d’épuration). 
Truong et Abatzoglou (2005) ont également constaté que l’eau avait un effet positif sur la 
sulfuration d’un adsorbant commercial appelé Sulfatreat 410-HP ®. Lorsque le biogaz 
reconstitué en laboratoire est saturé en eau (20-30 geau/m
3
BG   
3
), les performances de capture 
d’H2S augmentent significativement avec un temps de percée doublé par rapport au test 
réalisé avec du biogaz sec.  
De plus, Cherosky et Li (2013) ont étudié l’effet de l’humidification sur la sulfuration de 
différents médias imprégnés de Fe(OH)3 (des déchets verts séchés et broyés (résidus 
d’élagage), des déchets verts méthanisés et des résidus de tabac). Quatre taux 
d’humidification L/S ont été appliqués à ces médias (0,15, 0,25, 0,35 et 0,45 L/kg). La mise 
en contact avec 1,0 L/min d’un biogaz récolté sur site contenant entre 700 et 1000 ppmv 
d’H2S a permis d’établir que le ratio optimum était compris entre 0,15 et 0,35 L/kg en 
fonction des propriétés absorbantes du média. Des ratios plus importants entrainent la 
diminution significative du taux de capture de l’H2S en raison de problème de colmatage. 
3.3.2 La granulométrie du matériau 
La granulométrie du matériau joue un rôle important dans la réaction de sulfuration étant 
donné l’aspect surfacique du mécanisme. C’est ce que soulève Sahu et al. (2011) dans leurs 
travaux sur la capture d’H2S par des boues dites rouges, boues issues de la production 
d’alumine à partir de bauxite. Mais ce sont Cherosky et Li (2013) qui ont étudié l’effet de la 
taille des particules sur la capacité de capture d’H2S. Pour cela, les auteurs ont utilisé des 
déchets verts préalablement séchés, broyés et imprégnés d’hydroxyde de fer, Fe(OH)3. 
Différentes granulométries de ce media à 12,5%mass. de fer ont ensuite été humidifiées à des 
ratios L/S avant d’être mis en contact avec 1,0 L/min d’un biogaz à 700 et 1000 ppmv d’H2S. 
Cela a permis d’établir que les conditions optimales de capture d’H2S étaient obtenues pour 
                                                 
3
 Teneur en eau calculée à partir de la corrélation de Gergwater à 25°C et 1 bar (Annexe 3). 
Chapitre 1. Synthèse bibliographique  
Page | 92 
une granulométrie moyenne du media comprise entre 2,4 et 4,8 mm avec un taux 
d’humidification L/S de 0,15 L/kg (Figure 21). Cependant, il semble ici que les effets de 
l’humidification et de la granulométrie soient liés aux propriétés absorbantes du média végétal 
utilisé. En effet, les auteurs précisent que, pour une granulométrie plus petite (0,5 - 2,4 mm), 
la surface spécifique est maximale ce qui induit un potentiel absorbant de l’eau plus important 
et donc réduit le taux de capture d’H2S lorsque la granulométrie et l’humidification diminuent 
conjointement. Cependant, ce résultat ne sera probablement pas observé sur des matériaux 
inertes tels que les laitiers sidérurgiques. Mais, à notre connaissance, aucun autre résultat 
concernant l’effet de la granulométrie sur la sulfuration du fer sur des matériaux alcalins n’a 
été publié à ce jour. C’est pourquoi, sur la base des travaux de Cherosky et Li (2013), nous 
pouvons considérer que pour le ratio constant et maximal de L/S = 0,35 L/kg (où les 
propriétés absorbantes du média ne limite pas le taux de capture), l’augmentation de la 
granulométrie entraine une diminution du taux de capture d’H2S (Figure 21). Ceci résulte de 
la diminution de la surface spécifique et donc des sites réactifs en surface. 
 
Figure 21. Effet couplé de la granulométrie et de l’humidification sur la capture d’H2S par sulfuration sur des 
déchets verts imprégnés (Cherosky et Li, 2013) 
3.3.3 La nature du gaz 
Seredych et al. (2008) ont montré dans leurs travaux sur l’utilisation de mélanges de boues 
d’épuration et de cendres volantes pour la capture d’H2S que la présence de CO2 avait un 
impact sur les performances. Les auteurs ont établi que la capacité de capture d’H2S dans l’air 
est de 20 à 60% plus grande que dans le biogaz en fonction de l’adsorbant utilisé. A titre 
d’exemple, la capacité de capture à la percée des boues d’épuration testée passe de 
42 gH2S/kgboues dans l’air humide à 23 gH2S/kgboues dans le biogaz sec. Cette tendance est 
notamment expliquée par la réaction de carbonatation du CO2 par CaO qui entre en 
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compétition avec les réactions surfaciques entre H2S et CaO.  En effet, l’H2S réagit avec 
l’oxyde de calcium pour former en milieu sec des sulfures de calcium, CaS (éq. 69), et en 
milieu aqueux des hydrosulfures de calcium, Ca(HS)2 (éq. 70 et éq. 71). Cependant, la 
présence d’eau dans l’air humide pourrait également expliquer ces différences de 
performances. 
Milieu sec : 

CaOH2S CaS H2O 
éq. 69 
Milieu aqueux : 

CaO 3H2O Ca OH 2
Ca OH 
2
2H2S Ca HS 2 2H2O
 
 
éq. 70 
éq. 71  
Daniela Tirnoveanu (2004), qui a étudié le potentiel épuratoire des mâchefers sur un biogaz 
de décharge réel, a mis en évidence que le CH4 et le CO2 n’avait pas d’impact sur les 
performances à long terme. Concernant le méthane, aucune différence de teneur en CH4 n’a 
été observée entre l’amont et l’aval du filtre. Pour ce qui est du CO2, la carbonatation rapide 
sur le matériau a été constatée sur les premières heures de fonctionnement du filtre (environ 
3h). Après saturation du calcium, la teneur volumique en CO2 en entrée et en sortie du filtre 
est restée constante sur le reste du test (47h). L’auteur précise qu’aucune chute des 
performances de capture de l’H2S, réalisée simultanément, n’a été constatée.  
3.4. Les performances de capture d’H2S par sulfuration sur co-
produits riche en fer  
Avec pour objectif principal de développer un système de production de bio-GNV à moindre 
coût, cette revue technologique portera sur les résultats obtenus avec des déchets ou co-
produits à faible valeur ajoutée contenant du fer.  
Les performances épuratoires seront abordées par mode de mise en œuvre de la sulfuration du 
fer. La première section sera consacrée aux résultats obtenus en lit fixe correspondant à de la 
sulfuration en milieu hétérogène sec. La deuxième présentera les résultats obtenus sur la 
sulfuration hétérogène en suspension c'est-à-dire en milieu aqueux. Au même titre que pour la 
carbonatation du CO2, la distinction entre ces deux modes réside dans le taux 
d’humidification L/S qui doit être supérieur à 1 L/kg pour considérer la suspension des 
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matériaux utilisés. 
3.4.1 Sulfuration hétérogène en lit fixe 
Wang et Pei (2012) ce sont penchés sur le potentiel d’utilisation de matériaux riches en fer 
pour la capture de l’H2S dissous dans l’eau de mer. Ils ont ainsi testé des résidus issus d’une 
station de traitement des eaux usées utilisant du fer et de l’aluminium en tant que coagulants. 
L’échantillon a été séché, broyé et tamisé à 0,18 mm et 35 g ont été placé dans une colonne en 
lit fixe. Ce matériau a été mis en contact avec un débit de 3 mL/min d’une solution à 
400 mgS/L. L’analyse de la composition de ce résidu après traitement montre que la teneur 
massique en soufre est passée de 1,7 à 14,2 gS/kgmat. soit une capture de 12,5 gS/kgmat.. 
Les performances de sulfuration de boues de station d’épuration ont également été étudiées 
par Seredych et al. (2008). Le matériau a été placé dans une colonne en lit fixe traversée par 
soit de l’air humide chargé à 3000 ppmv d’H2S soit du biogaz sec reconstitué contenant  
1000 ppmv d’H2S. Ces tests ont conduit à des capacités de capture respectives à la percée de 
42 gH2S/kgmat et 23 gH2S/kgmat. Cet écart a été attribué à la présence de CO2 (Chapitre 1 - 3.3.3) 
mais la présence d’eau (humidité à 80%) et d’oxygène dans l’air peut également l’expliquer. 
Huynh et al. (2011) ont choisi de comparer les performances de capture d’H2S de cinq 
adsorbants : les boues rouges (issues de la production d’alumine à partir de bauxite), le 
charbon actif, le gel de silice, la limaille de fer et les zéolites. Il en est ressorti qu’en milieu 
hétérogène sec dans un mélange CO2/H2S à 90/10%vol., ce sont les boues rouges, contenant 
43%mass. de Fe2O3, qui permettent la capture maximale avec 12,6 gH2S/kgmat. contre 
7,1 gH2S/kgmat. pour le charbon actif et 5,9 gH2S/ kgmat. (Huynh et al., 2011). Testé sur un 
biogaz contenant 2 500 ppmv d’H2S, la performance épuratoire de ces mêmes boues chute à 
5,45 gH2S/kgmat..  
Dans ses travaux, Tinoveanu (2004) a étudié le potentiel épuratoire de Mâchefers 
d’Incinération d’Ordures Ménagères (MIOM) sur les composés soufrés contenus dans un 
biogaz de décharge (H2S et mercaptans). Malgré des soucis techniques liés à des températures 
extérieures trop basses (gel dans les canalisations), les expériences sur site ont montré une 
capacité de capture des MIOM de 2,97 gH2S/kgmat..  
Les mâchefers d’incinération ont également été testés dans le cadre du projet européen 
BABIU présentés plus haut (Chapitre 1 - 2.4.1). Mostbauer et al. (2012) ont alors établie en 
laboratoire des capacités de capture de l’H2S entre  0,037 et 0,9 gH2S/kgmat. Ce potentiel a 
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également été validé sur un biogaz de décharge réel qui passe de 39-90 ppmv à moins de 
2 ppmv d’H2S après filtration.  
Enfin, Cherosky et Li (2013) ont étudié différents supports organiques imprégnés 
d’hydroxyde de fer III, Fe(OH)3 à 12,5%mass. de fer, pour traiter du biogaz réel. Le taux de 
capture d’H2S optimal de 89-92% a alors été obtenu avec des déchets verts méthanisés pour 
support, une granulométrie comprise entre 0,5 et 2,4 mm et un taux d’humidification L/S de 
0,25 L/kg. Cependant, en raison du manque de certaines données dans leur publication, il 
n’est pas possible de convertir ce taux en capacité de capture d’H2S et donc difficile à 
comparer aux autres résultats. 
3.4.2 Sulfuration hétérogène en suspension 
Entre 2009 et 2013, Asoaka et al. ont publié leurs résultats sur l’étude en batch du potentiel de 
capture de l’H2S sédimentaire en milieu marin de plusieurs matériaux.  Dans tous les cas, 
50 mL d’une solution d’H2S dissous dans l’eau à une concentration donnée est introduite dans 
un réacteur de 100 mL. Le matériau y est ajouté, l’atmosphère est balayé par du N2 et la 
suspension est mise sous agitation.  
Dans leurs premiers tests, Asaoka et al. (2009b) ont montré que des coquilles d’huitres 
concassées  entre 7 et 12 mm peuvent capter 12,2 gS/kgmat.. Pour cela, une solution à 
800 mgS/L a été testée et mélangée à 1,0 g de coquilles contenant 40,4 %mass de calcium, 
0,002 %mass. de manganèse et seulement 0,0009 %mass. de fer. Il semble donc que dans ce cas, 
la capture d’H2S soit principalement réalisée par sulfuration du calcium. Les mêmes auteurs 
ont ensuite étudié des cendres de charbon granulées contenant 5,54 %mass. de CaO et  
2,25 %mass. de Fe2O3 (Asaoka et al., 2012, Asaoka et al., 2009a). La capacité de capture 
maximale obtenue a été de 108 gS/kgmat. sur 0,2 g de cendres granulées dans 50 mL d’une 
solution à 200 mgS/L. 
Mais en 2013, Asaoka et al. ont introduit les laitiers sidérurgiques comme source de fer pour 
réaliser la sufatation avec l’H2S. Ils utilisent des laitiers sidérurgiques carbonatés issus de four 
de conversion japonais et naturellement carbonatés par stockage à l’air libre pendant 2 mois 
(Asaoka et al., 2013). Ils se composent de 29,9 %mass. de CaCO3, 18,7 %mass. de CaO et 
18,8 %mass. de fer total. Une quantité de 0,2 g de laitiers a ensuite été placée en suspension 
dans une solution à 100 mgS/L. La capacité de capture obtenue en batch est alors de  
7,5 gS/kgmat.. Les auteurs ont montré que le mécanisme de sulfuration est alors décomposé en 
deux étapes : la formation de pyrite (FeS2) suivie de l’oxydation d’H2S en soufre élémentaire 
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couplé à la réduction des oxydes de manganèse, MnO, en MnSO4. Cet oxyde présent dans les 
laitiers semble donc contribuer aux performances de capture d’H2S.   
Les seuls travaux disponibles à notre connaissance sur l’utilisation de laitiers pour la capture 
d’H2S sont ceux de Takahashi et Yabuta (2002). Ces auteurs ont montré que les laitiers 
permettaient de réduire par 100 la concentration en H2S dissous dans les eaux interstitielles 
sous marines. 
Enfin, les seuls résultats publiés sur la sulfuration hétérogène en suspension en continu 
portent sur les boues rouges  issues de l’industrie de l’aluminium. Sahu et al. (2011) ont alors 
travaillé sur des boues séchées, broyées (< 160 µm) et placées en suspension dans de l’eau 
distillée pour un taux d’humidification L/S de 15 L/kg. Contenant 47,6% de fer, elles sont 
mises en contact avec un flux d’H2S pur circulant à 50 mL/min. Dans ces conditions, la 
capacité de capture d’H2S par ces boues a été de 21 gH2S/kgmat. 
3.4.3 Aspect régénératif de la sulfuration du fer 
Les sulfures de fer produits lors de la sulfuration peuvent réagir avec l’oxygène pour former à 
nouveau des oxydes de fer (éq. 72).  

2Fe2S3  3O2 2Fe2O3 6S  éq. 72 
La faisabilité technique de régénération de matériaux réactifs riches en fer a été étudiée par 
Poulton et al. (2002). Ils ont montré tout d’abord que la régénération de zéolites imprégnées 
de ferrihydrite (Fe2O3.0,5H2O) entraine une diminution de la cinétique de réaction. Par la 
suite, Huynh et al. (2011) ont mis en évidence l’effet de la régénération sur la capacité de 
capture d’H2S de boues rouges issus de l’industrie de l’aluminium (Figure 22). Ils constatent 
une baisse des performances de -28% dès le premier cycle pour atteindre -99,3% après cinq 
cycles. Ce résultat montre que, dans les conditions de l’étude c'est-à-dire avec un flux d’air à 
15 mL/min, la régénération de ces boues rouges est effective mais pas complète. 
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Figure 22. Capacité de capture de boues rouges (mgH2S/gBouesR.) en fonction des cycles de régénération (Rei) 
(Huynh et al., 2011) 
3.5. Conclusion sur la sulfuration du fer par H2S 
Bien que de nombreuses solutions de désulfurisation existe, la sulfuration sur le fer présente 
de nombreux avantages et notamment la possibilité d’utiliser des déchets ou co-produits 
industriels contenant des oxydes de fer. Du point de vue mécanistique, l’accent a été mis sur 
la sulfuration en milieu hétérogène qui présente l’avantage de ne nécessiter aucun produit 
chimique, contrairement au milieu homogène.  
L’étude bibliographique a alors permis de mettre en évidence l’importance de la présence 
d’eau et de la granulométrie dans le mécanisme de capture d’H2S par sulfuration en milieu 
hétérogène. Un taux d’humidification L/S optimum a ainsi été observé par Cherosky et Li 
(2013) situé entre 0,15 et 0,25 L/kg. L’effet de la granulométrie se traduit, quant à lui, par la 
quantité de réactifs disponibles en surface du matériau qui augmente lorsque le diamètre 
apparent diminue induisant la diminution de la surface spécifique. 
Le bilan sur les deux techniques de mise en œuvre de la sulfuration hétérogène montre que 
l’utilisation de matériau en suspension a principalement été étudiée dans le but de traiter de 
l’H2S dissous dans l’eau. Dans le cas de la désulfurisation du biogaz, les nombreuses études 
réalisées sur la solution en lit fixe laisse penser qu’il s’agit de l’approche la plus pertinente. 
En effet, du point de vue technologique, les équipements requis se limitent à une colonne 
chargée de matériau réactif humidifié au travers de laquelle circule un biogaz légèrement 
comprimé afin de pallier aux éventuelles pertes de charge du lit. La simplicité et la rusticité de 
mise en œuvre de la sulfuration en lit fixe est en adéquation avec les objectifs d’adaptabilité à 
l’échelle individuelle agricole. Globalement, les résultats publiés dans la littérature sur les 
performances de capture d’H2S  oscillent entre 0,037 et 110 gH2S/kgmat., tous paramètres 
confondus (Tableau 15). Cependant, aucune tendance ne peut être dégagée de cette grande 
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disparité en raison de la diversité des conditions  mises en œuvre. 
Concernant les matériaux, la perspective de pouvoir traiter simultanément le CO2 par 
carbonatation et l’H2S par sulfuration font des laitiers un matériau intéressant pour notre 
application. Bien qu’aucun résultat ne semble avoir été publié à ce jour sur le traitement du 
biogaz en lit fixe par des laitiers, les résultats de Takahashi et Yabuta (2002) et  
Asaoka et al. (2013) sur la capture de l’H2S sédimentaire permettent tout de même de mettre 
en évidence la réactivité de l’H2S vis-à-vis de ce matériau.  
Tableau 15. Récapitulatif des résultats obtenus dans la littérature sur la sulfuration de différents matériaux  
Matériaux 
Teneur 
en FeO  
%mass. 
Conditions 
Résultats Références 
Solution/Gaz 
L/S 
(L/kg) 
T, P 
 
LIT FIXE – Résultats obtenus en continu pour le traitement d’H2S dissous 
Résidus des 
eaux usées 
10%Fe 
3 mL/min  
400 mgS/L 
ND 
Tamb 
 Patm 
< 0,18 mm 12,44 gS/kgmat 
(Wang and 
Pei, 2012) 
LIT FIXE – Résultats obtenus en continu pour le traitement d’H2S en phase gaz 
Boues 
d’épuration 
7,23% 
Fe2O3 
0,5 L/min 
Air 
80%humidité  
3 000 ppmvH2S 
- 
Tamb 
 Patm 
0,6-1 mm 42 gH2S/kgmat 
(Seredych et 
al., 2008) 
Boues rouges 
43%Fe2
O3 
50 mL/min 
CO2/H2S 
(90/10%vol.) 
Séchées 
Tamb 
 Patm 
ND 12,6 gH2S/kgmat 
(Huynh et 
al., 2011) 
LIT FIXE – Résultats obtenus en continu pour le traitement d’H2S dans le biogaz 
Boues 
d’épuration 
7,23%Fe
2O3 
0,15 L/min 
Biogaz sec 
1 000 ppmvH2S 
- 
Tamb 
 Patm 
0,6-1 mm 23 gH2S/kgmat 
(Seredych et 
al., 2008) 
Boues rouges 
43%Fe2
O3 
20 m
3
/jour 
Biogaz  
2 500 ppmvH2S 
ND ND ND 5,45 gH2S/kgmat 
(Huynh et 
al., 2011) 
MIOM 
7,6%Fe2
O3 
895 L/h 
Biogaz 
décharge  
65-100 
ppmvH2S 
0,15 14°C < 30 mm 2,97 gH2S/kgmat 
(Tirnoveanu, 
2004) 
part
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MIOM + 10% 
Coke 
7,6%Fe2
O3 
823 L/h 
Biogaz 
décharge  
65-100 
ppmvH2S 
ND 
Tamb 
 Patm 
< 30 mm 5,7 gH2S/kgmat 
(Tirnoveanu, 
2004) 
Mâchefers - 
1,97 m
3
/h/tMH  
Biogaz de 
décharge  
237 ppmvH2S 
0,22 
Tamb 
 Patm 
< 100 mm 
0,037-0,9 
gH2S/kgmat 
(Mostbauer 
et al., 2012) 
Déchets verts 
méthanisés 
imprégnés 
12,5%Fe 
1,0 L/min 
Biogaz   
700-1 000 
ppmvH2S 
0,25 
Tamb 
 Patm 
0,5-2,4 
mm 
= 89-92% 
(Cherosky 
and Li, 
2013) 
PARTICULES EN SUSPENSION – Résultats obtenus en batch 
Coquilles 
d’huitres 
concassées 
0,0009%
Fe 
50 mL à 800 
mgS/L 
50 
Tamb 
 Patm 
ND 12,2 gS/kgmat 
(Asaoka et 
al., 2009b) 
Cendres de 
charbon 
granulées 
2,25%Fe 
50 mL à 200 
mgS/L + 4 
ajouts 
250 
Tamb 
 Patm 
ND 108 gS/kgmat 
(Asaoka et 
al., 2009a, 
Asaoka et 
al., 2012) 
Laitiers 
sidérurgiques 
18,8%Fe 
50 mL à 100 
mgS/L 
250 
Tamb 
 Patm 
0,8-5 mm 7,5 gS/kgmat 
(Asaoka et 
al., 2013) 
PARTICULES EN SUSPENSION – Résultats obtenus en continu 
Boues rouges 47,6%Fe 
50 mL/min 
100%H2S 
15 
Tamb 
 Patm 
<160 µm 21 gH2S/kgmat 
(Sahu et al., 
2011) 
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4. Conclusion bibliographique 
Dans le contexte énergétique et environnemental français, le biogaz constitue une alternative 
intéressante à ne pas négliger dans le mix des énergies renouvelables. Produit à partir de 
déchets issus de l’activité humaine, la part que représente le potentiel de production de cette 
énergie en milieu agricole est considérable au regard du gisement méthanisable à l’horizon 
2030. Le biogaz, dont la composition et la quantité varie fortement d’une biomasse à l’autre, 
peut alors être valorisé : 
 directement avec un léger prétraitement (abattement de l’H2S et de l’eau) en chaudière 
ou en cogénération ; 
 en biométhane pour l’injecter dans le réseau de gaz naturel ou l’utiliser en carburant 
appelé bio-GNV après traitement poussé. 
Sachant que 60% des consommations énergétiques à la ferme sont dues au transport, la 
production de bio-GNV sur un site de méthanisation agricole permettrait aux exploitants de 
tendre vers leur autonomie énergétique. La filière de production de bio-GNV se décompose 
en trois étapes : le traitement de polluant, l’enrichissement du biogaz et le conditionnement.  
Concernant l’enrichissement qui constitue l’étape clé de la filière, la capture du CO2 peut se 
faire par voies physique, chimique, biologique ou mécanique. Mais bien que de nombreuses 
solutions techniques soient disponibles sur le marché, les coûts élevés d’investissement et 
d’exploitation de ces procédés les rendent inadaptés à l’échelle individuelle. Ce constat 
économique a donc conduit aux présents travaux de recherche visant à trouver une solution 
techniquement et économiquement viable à petite échelle (< 10 Nm
3
/h).  
Le traitement des polluants dans le cas d’un biogaz agricole se limite à la déshydratation et la 
désulfurisation. L’état de l’art technologique sur la désulfurisation a montré que la solution la 
plus employée pour l’affinage de la concentration en H2S du biogaz était la filtration sur 
charbon actif imprégné. Cependant, les coûts d’exploitation important dus à la grande quantité 
de consommable laissent penser qu’une solution plus économique peut être trouvée. La 
sulfuration du fer par l’H2S semble à ce titre présenter de meilleures performances de capture 
que le charbon activé imprégné de KOH classiquement utilisé. 
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Cette étude s’est alors orientée vers la faisabilité technico-économique d’utiliser des 
matériaux réactifs pour la capture :  
 du CO2  par carbonatation accélérée sur des matériaux réactifs contenant du calcium ; 
 de l’H2S par sulfuration du fer sur des matériaux réactif contenant du fer. 
 
*  *  * 
Dans sa version accélérée, la carbonatation est une réaction de précipitation entre le calcium 
et le CO2 formant un solide stable : le carbonate de calcium. Un état de l’art sur les 
mécanismes mis en jeu, les matériaux réactifs, les paramètres influents ainsi que les 
technologies étudiées et les performances associées a donc été réalisé.  Il en ressort que les 
matériaux réactifs doivent contenir une quantité suffisante de calcium tout en apportant de 
l’alcalinité au milieu. Divers matériaux réunissent ces conditions et peuvent être naturels ou 
issus de l’industrie. C’est le cas notamment des laitiers sidérurgiques dont les BOF sont les 
plus riches en CaO. La revue bibliographique sur les résultats obtenus sur ce type de 
matériaux montre d’ailleurs que les laitiers BOF, CC et BHC sont les plus performants avec 
des capacités de capture de l’ordre de 300 gCO2/kgmat.. De plus, à condition équivalente, la 
mise en œuvre en lit fixe permet d’obtenir de meilleurs résultats de capture du CO2 qu’en 
suspension (+19%).  
*  *  * 
Avec un objectif de réduction à 3,3 ppmv de la concentration en H2S, les technologies 
employées classiquement en méthanisation agricole ne sont pas suffisantes et/ou peuvent 
entrer en compétition avec les spécifications requises pour le bio-GNV. C’est notamment le 
cas de l’oxydation biologique par injection d’air dans le ciel gazeux. En revanche, la réaction 
de sulfuration du fer permet d’atteindre les objectifs de désulfurisation tout en restant simple. 
Cette réaction est d’autant plus intéressante qu’elle peut être réalisée avec des déchets ou des 
co-produits contenant du fer. On peut alors citer les mâchefers d’incinération, les boues de 
station dépuration ou encore les laitiers sidérurgiques. Ces derniers, riche en fer et déjà 
identifiés pour réaliser l’étape d’enrichissement du biogaz, pourrait permettre d’assurer le 
traitement simultané du CO2 et de l’H2S du biogaz. Concernant la mise en œuvre de la 
réaction de sulfuration, le choix s’est orienté vers un milieu hétérogène humide alliant 
performance et simplicité. 
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Chapitre 2  
Etude expérimentale du potentiel de 
capture du CO2 par carbonatation 
accélérée sur matériaux alcalins en lit 
fixe pour l’enrichissement du biogaz 
Le potentiel de capture du CO2 par carbonatation accélérée sur matériaux alcalins a été étudié 
pour l’enrichissement du biogaz en méthane pour la production de bio-GNV à l’échelle 
individuelle. Cette solution, permettant l’utilisation de déchets ou de co-produits à moindre 
coût, est apparue comme intéressante du point de vue économique. Cependant, les capacités 
de capture du CO2 des différents matériaux alcalins testés sont variables et dépendent de la 
teneur en calcium et de son accessibilité au regard des résultats d’ores et déjà obtenus par la 
communauté scientifique (Chapitre 1 - 2). Les laitiers sidérurgiques de type BOF pour Basic 
Oxygen Furnace (laitiers issus de la transformation de la fonte en acier dans des 
convertisseurs à oxygène) ont alors été identifiés comme potentiellement intéressants en tant 
que co-produit à faible valeur ajoutée. L’utilisation de chaux éteinte à destination du secteur 
du BTP a également semblé être une alternative pertinente de part sa forte concentration en 
hydroxyde de calcium. La faisabilité technique de l’utilisation de ces deux matériaux pour la 
capture du CO2 du biogaz a donc été étudiée expérimentalement en laboratoire. Les matériels 
et la méthode employés suivis de la présentation et l’analyse des résultats expérimentaux 
obtenus seront présentés dans ce chapitre.  
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1. Matériels et méthode 
Les performances de capture du CO2 de matériaux alcalins placés en lit fixe ont été évaluées 
expérimentalement en laboratoire. Le choix de mise en œuvre de la carbonatation accélérée en 
lit fixe a été motivé par les résultats de Santos et al. (2013). Les auteurs  ont montré qu’en 
régime statique, les capacités de capture du CO2 de deux types de laitiers (laitiers de type 
AOD pour Argon Oxygen Decarburization et CC pour Continous Casting) étaient du même 
ordre de grandeur en lit fixe et en suspension. Cependant, une différence majeure de 
conditions opératoires a été soulignée. En effet, la solution en lit fixe présente l’avantage 
d’être optimale en condition atmosphérique contrairement à la suspension de particules qui 
s’opère à 10-15 bars et 90 C et consomme de l’eau. Dans un souci de minimisation des coûts, 
l’approche en lit fixe en condition atmosphérique a donc été sélectionnée. 
Une approche en trois étapes a été menée:  
 la caractérisation des matériaux en termes de composition en équivalent oxydes, de 
répartition granulométrique, de masse volumique et de porosité. La connaissance des 
teneurs en oxydes a permis de définir les capacités de capture du CO2 théoriques des 
deux matériaux testés à savoir les laitiers BOF et la chaux ;  
 l’étude expérimentale de la carbonatation accélérée en statique sur un lit fixe de 
matériaux en conditions atmosphériques. Cette approche a permis d’identifier les 
mécanismes réactionnels par modélisation de la cinétique sur les laitiers BOF. Une 
pré-étude paramétrique a également été menée afin d’observer les effets des conditions 
opératoires sur les performances de capture du CO2. Les résultats obtenus ont ensuite 
été exploités pour le dimensionnement et la conception de la colonne en dynamique ; 
 l’étude expérimentale de la carbonatation accélérée en dynamique sur un lit fixe 
de matériaux en conditions atmosphériques. La colonne pilote conçue a été 
dimensionnée à l’échelle 1/150ème par rapport aux dimensions du cas d’étude (présenté 
en introduction générale). Les performances de capture ont ainsi été évaluées pour les 
laitiers et la chaux placés en lit fixe dans une colonne pilote de 0,94 L. Les études sur 
les paramètres et le design ont été menées dans le but d’optimiser les performances de 
capture des matériaux en conditions contrôlées. 
1.1. Caractérisation des matériaux 
La capture du CO2 du biogaz par carbonatation accéléré en lit fixe nécessite l’utilisation de 
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matériaux apportant des composés réactifs (calcium et magnésium) et de l’alcalinité au milieu 
réactionnel. Comme il l’a été présenté dans le chapitre précédent (Chapitre 1 - 2.2), certains 
déchets ou co-produits industriels tels que les laitiers sidérurgiques présentent ces propriétés. 
On distingue plusieurs types de laitiers. Riches en oxydes métalliques, leur composition varie 
en fonction de la filière sidérurgique durant laquelle ils sont produits. D’après la littérature, 
les laitiers BOF sont ceux contenant la plus grande proportion de calcium (Tableau 10 – p.69). 
De plus, une partie de ce calcium des BOF se trouve directement sous forme d’oxydes et est 
appelé « chaux libre », contrairement aux autres laitiers qui contiennent majoritairement des 
silicates. Cette chaux libre est alors directement accessible pour la réaction de carbonatation 
du CO2. Les laitiers BOF testés dans ces travaux sont produits sur un site de transformation de 
la fonte en acier du groupe Arcelor Mittal situé à Fos sur Mer. L’échantillon de BOF brut 
utilisé provient de la coupe la plus fine réalisée à 6 mm sur le site de production. Ce choix a 
été motivé par les observations de la littérature qui montre que les performances de 
carbonatation augmentent lorsque le diamètre particulaire diminue.  
Le calcium et l’alcalinité peuvent également être apportés par la chaux. Il s’agit d’un matériau 
généralement utilisé dans le secteur du bâtiment et issu de la calcination de roche calcaire.  
La caractérisation de ces deux matériaux a consisté en la détermination de leur répartition 
granulométrique, leurs compositions massiques en équivalents oxydes, leurs masse volumique 
et leur porosité.  
La répartition granulométrique a été réalisée par tamisage mécanique pendant 10 min à une 
amplitude de 60 unités. Différents tamis ont été utilisés pour les deux matériaux : 
 les laitiers BOF : l’échantillon a été divisé en deux : la « poudre » pour les BOF de 
diamètre inférieur à 1 mm et les « grains » pour ceux de diamètre supérieur à 1 mm. 
La répartition granulométrique de la poudre a été réalisée avec des tamis à 0,125, 
0,224, 0,355 et 0,5 mm. Les grains ont quant à eux été tamisés à 2,5, 4 et 5 mm ; 
 la chaux : étant sous forme de poudre fine, le tamisage a été fait à 0,125, 0,224 et 
0,5 mm. 
La répartition granulométrique obtenue pour les BOF en poudre, en grains et la chaux a 
permis de définir leurs diamètres équivalents

deq
mat . Ceux-ci ont été calculés par la moyenne des 
fractions massiques 

wi / mat  de chaque tamis Ntamis pondérée par le diamètre de tamis 

 i  
(éq. 73). 
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
deq
mat 
wi / mat  i 
i1
iN tamis

wi / mat 
i1
iN tamis

 éq. 73 
La caractérisation semi quantitative des deux matériaux a été réalisée afin de définir la 
teneur massique en chaque oxyde métallique

wMeO / mat  et notamment les oxydes de calcium 
(CaO et Ca(OH)2) et de magnésium (MgO). Cette mesure a permis de calculer la capacité de 
capture théorique totale du CO2 par l’équation éq. 44 (définie dans le chapitre 1 - 2.4 – p.74 ) 
avec

CCO2 /CaO
Théorique  785 gCO2 /kgCaO ,

CCO2 /Ca(OH )2
Théorique  594 gCO2 /kgCa(OH )2 et

CCO2 / MgO
Théorique 1100 gCO2 /kgMgO 
(définie par bilan stœchiométrique molaire sur la réaction de carbonatation).  

CCO2 / mat
Théorique/ max 
MeO
 CCO2 / MeO
Théorique  wMeO / mat  éq. 44 
Les méthodes de mesures employées ont été : 
 la fluorescence de rayon X pour la composition des laitiers BOF sur trois échantillons 
de poudre. Cette analyse permet de connaitre les proportions massique des principaux 
constituants en équivalent oxydes (

weqOxyde/ BOF ) ;  
 la diffractométrie de rayon X pour la caractérisation de la chaux réalisée sur trois 
échantillons bruts. Cette technique a permis de connaitre la répartition massique entre 
l’hydroxyde de calcium et le carbonate de calcium. 
La quantité de chaux libre a également été mesurée sur les laitiers BOF afin de définir la 
capacité de capture théorique du CO2 de la fraction de chaux libre (éq. 74).  

CCO2 / BOF
Théorique/CaOlibre CCO2 /CaO
Théorique wCaOlibre/ BOF   éq. 74 
Cette mesure a été réalisée par le test de Leduc qui se base sur un dosage acido-basique 
(Belhadj et al., 2012, Waligora et al., 2010). Une masse définie de laitiers a été placée dans 
une solution de glucose à 10%mass. pendant 30 min sous agitation (300 rpm). La solution a été 
ensuite filtrée à 50 µm sous vide à trois reprises afin d’éliminer les particules de solides. La 
solution ainsi obtenue a été titrée avec de l’acide sulfurique à 0,2 mol.L-1 dont le volume 
ajouté pour atteindre un pH neutre Veq a permis de déduire la teneur en chaux libre (éq. 75). 
Le résultat de ce dosage est exprimé en équivalent CaO (CaO + Ca(OH)2). 
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
wCaOlibre/ BOF 
Veq  0,2
mBOF
 MCaO éq. 75 
La masse volumique et la porosité ont été déterminées expérimentalement. Quatre volumes de 
matériau (250, 500, 750, 1000 g) ont été pesés pour donner une masse volumique moyenne. 
La porosité a été définie par la mesure du volume d’eau nécessaire pour occuper l’espace 
disponible au sein du lit de matériau. 
1.2. Banc d’essais en réacteurs statiques 
Un réacteur utilisé en verre d’une capacité de VR = 2 L et munie de deux orifices (Figure 23) a 
été utilisé. L’ouverture supérieure a servi dans un premier temps pour introduire le mélange 
de gaz. Le réacteur a ensuite été fermé à l’aide d’un bouchon équipé d’un crochet permettant 
de suspendre le panier contenant le matériau dans l’enceinte réactive. Sur le coté, le bouchon 
septum a permis de faire les prélèvements de gaz pour les analyses chromatographiques. 
Un agitateur a été ajouté au fond du réacteur afin d’assurer un mouvement permanent du gaz 
autour du panier situé au centre. Le panier a été conçu avec du tissu métallique en acier 
inoxydable ayant des mailles de 100 µm. 
  
Figure 23. Réacteur statique de laboratoire 
Les mélanges de gaz étudiés ont été préparés à partir de gaz pur à l’aide d’un système de 
mélange commandé par des débitmètres massiques via une interface numérique (Figure 24). 
Le réacteur a été balayé par le mélange de gaz avec un débit de 10 NL/min pendant 5 min soit 
un taux de renouvellement de l’atmosphère du réacteur de 25.  
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Figure 24. Système de balayage du réacteur de carbonatation en statique 
En parallèle du balayage, l’eau nécessaire à la réaction de carbonatation a été apportée à l’aide 
d’une seringue. L’humidification des laitiers a été réalisée avec de l’eau de distribution. Ce 
choix a été fait en raison des objectifs de rusticité et de simplicité du procédé de capture du 
CO2 pour la production de bio-GNV à l’échelle individuelle. Cette eau a été aspergée sur le lit 
de matériau à l’aide d’une seringue. Cette opération a été réalisée juste avant l’introduction 
dans le réacteur du panier contenant les BOF humidifiés afin de limiter le temps de contact 
avec le CO2 atmosphérique. Une homogénéisation rapide et naturelle de la totalité de l’eau 
apportée a été observée par gravité. 
A la fin du balayage, le réacteur a été hermétiquement fermé à l’aide du bouchon adapté 
auquel le panier contenant les laitiers préalablement humidifiés a été suspendu. Après 
fermeture, le chronomètre a été déclenché et le réacteur placé sous agitation pendant toute la 
durée des expériences (maximum 24h). Les expériences ont été réalisées dans une salle 
thermostatée à 20°C.  
1.2.1 Conditions de référence et gamme d’étude 
L’étude paramétrique a porté sur l’indentification des effets de chaque variable sur les 
performances de capture du CO2. Les variables identifiées concernant la phase solide ont 
été le taux d’humidification, le type et la quantité de matériau. Concernant la phase gaz, la 
teneur initiale en CO2 et la présence de méthane ont été déterminées comme pouvant avoir un 
effet sur les performances. Tous ces paramètres étant indépendant les uns des autres, un plan 
d’expérience dit « en étoile » a été mis en œuvre. Il s’est agit de faire varier un seul paramètre 
tout en conservant les autres à leur valeur de référence.  
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Les conditions de référence fixées pour les essais en réacteur statique et les gammes d’étude 
paramétrique ont été (Tableau 16) : 
 le mélange de gaz : CH4/CO2 contenant 50% en volume de CO2 ce qui représente 
1,87 g de CO2 à capter par réacteur. Cette valeur a été choisie afin de se placer dans un 
cas extrême où la teneur en CO2 du biogaz est maximale (Tableau 2 – p.43). L’effet lié 
à la présence de CH4 a été mis en évidence par comparaison avec le binaire N2/CO2, 
l’azote se substituant au CH4. L’influence de la teneur initiale en CO2 a également été 
étudiée sur cinq binaires N2/CO2 contenant entre 30 et 80% de CO2 initial ; 
 le matériau : 25 g de laitiers BOF en poudre. Cette quantité a été définie par rapport à 
la capacité de capture du CO2 théorique des BOF (définie dans la partie 2.1.1 de ce 
chapitre). Ainsi, 49,6 g de BOF sont nécessaires à la capture de la totalité du CO2 
présent dans le réacteur (1,87 g). La quantité introduite a été réduite à 25 g dans le but 
de ce placer en excès de CO2 pour pouvoir observer la saturation des BOF. Les 
performances des BOF en grain et de la chaux ont ensuite été comparées à celle des 
BOF en poudre et l’influence du volume de lit a été étudiée sur cinq masses de BOF 
en poudre (cette étude a été réalisée sur un binaire CH4/CO2 contenant 80% de CO2 
pour assurer l’excès de CO2) ; 
 le taux d’humidification : 0,2 L/kg. Ce choix a été motivé d’après la bibliographie 
(Chapitre 1 - 2.3.1 – p.71) qui a montré que l’humidification du matériau connaissait 
un optimum pour un ratio L/S compris entre 0,3-0,4 L/kg. Les effets de l’eau ont été 
déterminés à l’aide de six ratios L/S allant des laitiers séchés au four (24h à l’étuve à 
100°C) à L/S = 0,5  L/kg.  
Tableau 16. Conditions de référence et gamme d’étude paramétrique de la carbonatation en statique 
Paramètres Valeur de référence Gamme d’étude 
Température Ambiante (20°C) - 
Pression Atmosphérique (1,013 bar) - 
La composition du 
biogaz 
CH4/CO2  
50/50 %vol. 
Binaires CH4/CO2 et N2/CO2 
30, 40, 50, 60 et 80 %CO2 avec N2 
Le type de matériau BOF en poudre BOF en poudre, en grain et Chaux éteinte 
Le taux 
d’humidification 
0,2 L/kgBOF (5 mL) 0, 0,05, 0,2, 0,3, 0,4 et 0,5 L/kg 
La quantité de laitiers 
BOF 
25 g 
25, 20, 15, 10, 8 et 4 g  
(sur CH4/CO2 à 20/80%vol.) 
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1.2.2 Méthodes de mesure 
En réacteur statique, chaque expérience a été répétée sur trois réacteurs identiques et chaque 
prélèvement a été fait en triplicat. Ainsi, les résultats présentés correspondent à la moyenne 
des mesures obtenues. 
Les prélèvements ont été effectués à intervalles de temps déterminés (t = 0, 1, 3, 6 et 24 h) à 
l’aide d’une seringue étanche au gaz de 100µL via un septum. Ces échantillons ont ensuite été 
analysés par chromatographie en phase gazeuse. Une colonne d’analyse Carboxen 1010 a été 
utilisée et la détection a été faite à 230°C par un détecteur de conductivité thermique (TCD 
pour Thermal Conductivity Detector). L’analyse par chromatographie a permis de connaitre la 
composition du gaz restant dans l’atmosphère du réacteur au cours du temps.  
1.2.3 Exploitation des résultats 
L’analyse des résultats a conduit à la définition de trois grandeurs. Elles seront présentées au 
cours du temps pour la mise en évidence de la réactivité et la modélisation cinétique puis à 
t = 1 h et t = 6 h pour l’étude paramétrique : 
 la capacité de capture du CO2 d’un matériau: Elle représente la masse de CO2 
captée par kilogramme de matériau (éq. 41). Cette donnée traduit le potentiel de 
capture du CO2 par un matériau et a été utilisée pour l’analyse des résultats en 
conditions de références (Chapitre 1 - 2.3 – p.71) ; 

CCO2 / mat gCO2 /kgmat 
mCO2 capté 
mmatériau
 éq. 41 
 le rendement de capture massique du CO2 : Il a été défini comme le rapport entre la 
capacité de capture effective déterminée expérimentalement et la capacité de capture 
théorique d’un matériau définie par bilan matière (éq. 76). Cette grandeur 
adimensionnelle a permis d’analyser les résultats de l’étude paramétrique en 
s’affranchissant des données variables ; 

CO2 / mat %mass. 
CCO2 / mat
Expé  
CCO2 / mat
Théorique 
100  éq. 76 
 le taux de conversion massique d’un matériau : Il traduit la masse de matériau 
ayant réagit par unité de masse de matériau (éq. 77). La quantité de matériau réactif a 
été calculée par bilan molaire sur la réaction de carbonatation du CO2 (éq. 37). Pour 
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cela, seule la réaction de carbonatation du CO2 sur CaO a été prise en compte étant 
donné que la teneur en MgO est négligeable devant celle en CaO dans les laitiers 
étudiés (voir plus bas Chapitre 22.1.1 – p. 118). 

mat(%mass.) 
mMeO réactif
mmat
100 
mCO2 réactif
mmat

MCaO
MCO2
100  éq. 77 
1.2.4 Modélisation cinétique en conditions statiques  
La modélisation cinétique de la réaction de carbonatation a été réalisée sur les résultats 
expérimentaux obtenus sur trois réacteurs statiques mis en œuvre en conditions de référence. 
Cela a permis d’identifier les étapes cinétiquement limitantes du mécanisme réactionnel de 
carbonatation accélérée en lit fixe. Notons que la réaction de carbonatation du CO2 avec MgO 
a également été négligée dans cette partie étant donnée sa faible dans les laitiers étudiés.  
Pour cela, la loi cinétique générale exprimée en mol.kg
-1
BOF.h
-1
 a été considérée comme une 
fonction des molalité des deux composés réactifs 

bCO2 / BOF
mol  et 

bCaO/ BOF
mol  admettant 
respectivement des ordres de réaction partiels 

et 

 (éq. 78). 

rm  km . bCO2 / BOF
mol 

bCaO/ BOF
mol 

 éq. 78 
Le bilan matière sur le réacteur statique en système fermé permet également d’établir que la 
molalité de CO2 s’écrit comme l’équation (éq. 79). 

d nCO2 
dt
 rm .mBOF  
éq. 79 
Sachant que la quantité molaire en CO2 s’écrit comme le produit de la molalité par la masse 
de matériau, 

nCO2  bCO2 / BOF
mol  mBOF , l’équation (éq. 79) devient l’équation (éq. 80). A masse 
de matériaux mBOF constante, on obtient l’équation (éq. 81). 

d bCO2 / BOF
mol  mBOF 
dt
 rm  mBOF  
éq. 80 

d bCO2 / BOF
mol 
dt
  rm  
éq. 81 
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D’après l’expression de 

rm  (éq. 78), l’équation cinétique peut s’écrire comme l’équation  
(éq. 82). 

d bCO2 / BOF
mol 
dt
   km . bCO2 / BOF
mol 

bCaO/ BOF
mol 

 
éq. 82 
La détermination de la constante cinétique 

km  et des ordres partiels de réactions 

et 

 a été 
réalisée par régressions linaires de la fonction affine  «

y  a.x  » sur les trois réacteurs telles 
que : 

 y 
d bCO2 / BOF
mol 
dt
 x  bCO2 / BOF
mol 

bCaO/ BOF
mol 







   
La méthodologie employée a consisté à comparer les coefficients de corrélation obtenus pour 
des ordres 

et 


 fixés respectivement à 0, 1, 2 et 3. 
L’intégration de l’équation cinétique (éq. 82) permet également de modéliser l’évolution de la 
molalité en CO2 en fonction du temps par l’équation (éq. 84).  Le tracé de la fonction obtenue 

bCO2 / BOF
mol (t)  a ensuite permis d’ajuster 

km  aux résultats expérimentaux. 


d bCO2 / BOF
mol 
bCO2 / BOF
mol 

 bCaO/ BOF
mol 

 km .dt  éq. 83 


d bCO2 / BOF
mol 
bCO2 / BOF
mol 

 bCaO/ BOF
mol 

bCO2 /BOF
mol (t0 )
bCO2 /BOF
mol (t )
  km .dt
0
t
  éq. 84 
1.3. Banc d’essais en colonne dynamique 
La colonne pilote étudiée a été conçue à l’échelle 1/150ème par rapport au cas étudié du GAEC 
du Bois Joly décrit dans l’introduction générale. Le diamètre de colonne de 55 mm a été 
défini de façon à ce que la vitesse de passage reste inférieure à la vitesse minimale de 
fluidisation pour préserver les conditions du lit fixe (Umf = 0,0096 m/s – voir Annexe 5). La 
vitesse de passage de référence a alors été fixée à 0,004 m/s. Cela a permis de conserver de la 
souplesse pour étudier les effets de l’augmentation de la vitesse de passage sur les 
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performances de capture du CO2. Il en a résulté une section de 25 cm² correspondant à un 
diamètre de 56 mm. Pour des raisons techniques, le diamètre effectif de la colonne pilote a été 
de 55 mm. Avec une section réelle de 0,0024 m² et une hauteur fixée à 400 mm, la colonne a 
un volume utile de 0,94 L (Figure 25). 
  
Figure 25. Banc d’essai pour l’étude de la carbonatation en conditions dynamiques 
Le lit de matériaux a été maintenu en lit fixe par une grille perforée en acier inoxydable de 
maille 100 µm placée en pied de colonne. Un mélange de gaz CH4 et CO2 circulant de façon 
ascendante a été réalisé a partir de bouteilles de gaz pur raccordées à une table de mélange par 
des vannes manuelles. La composition et le débit ont été assurés par des débitmètres 
massiques contrôlés en débit volumique. Une interface numérique a permis de fixer les débits 
partiels de ces deux gaz avant d’être envoyés dans un mélangeur de quelques millilitres pour 
assurer une composition homogène du gaz en entrée de la colonne. 
 
Figure 26. Table de mélange de gaz 
En sortie du lit, le gaz a été analysé après passage dans des pièges à particules et à eau 
H
 =
 4
0
0
 m
m
D = 55 mm
Eau : Veau
Lit de matériaux 
alcalins : mmat
Biogaz de synthèse 
et
CH4
CO2
CT
P
4CH
m
2CO
m
Vers analyse µGC
et  
Piège à particules et eau
Grille perforée
s
CHv 4
s
COv 2
e
CHv 4
e
COv 2
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permettant de protéger l’appareil placé en aval. La température au centre du lit et la perte de 
charge totale de la colonne ont été mesurées en continu (Figure 25).  
1.3.1 Mode d’humidification 
Dans le processus de carbonatation accéléré en milieu aqueux, l’eau représente le milieu 
réactionnel. Au-delà de la quantité apportée, la méthode d’humidification a été identifiée 
comme pouvant avoir un effet sur les performances de capture du CO2. Trois systèmes clos 
pour éviter tout contact avec le CO2 atmosphérique, simples et reproductibles à l’échelle 
individuelle ont ainsi été conçus : 
 le système d’Humidification Interne (H.I. - Figure 27 (a)) : il s’agit de la méthode 
d’humidification la plus simple. Une fois la colonne chargée en matériau et 
hermétiquement fermée, l’eau a été injectée directement sur le lit de matériau via une 
douchette intégrée au couvercle. La répartition au cœur du lit s’est faite par gravité ; 
 le système d’Humidification Interne avec Homogénéisation (H.I.H. - Figure 27(b)) : il 
correspond au système précédent HI auquel un système d’homogénéisation interne a 
été ajouté. Il s’agit d’un mélangeur à pales fixé en tête de colonne. Les rotations ont 
été assurées à la main à l’aide d’une manivelle avant la mise sous flux de gaz à raison 
de 10 tour par minutes pendant 5 min. Notons que dans ce cas, le mélangeur est resté 
dans la colonne pendant toute la durée des expériences ; 
 un système d’Humidification Externe avec Homogénéisation (H.E.H.  
(Figure 27(c) et (d)) : il a permis la préparation du matériau avant son introduction 
dans la colonne. Ce mélangeur indépendant de la colonne s’est basé sur le même 
principe que le HIH. Le matériau a été humidifié via une douchette puis un système de 
pales a assuré l’homogénéisation de l’humidification. Cette approche a permis d’éviter 
la présence des pales dans la colonne lors des expériences. L’agitation a été réalisée 
par un moteur Heidolph régler pour réaliser 158 tours par minutes pendant 5 minutes. 
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(a) H.I. (b) Mélangeur à pales du H.I.H. 
  
(c) H.E.H. (d) Mélangeur à pales du H.E.H. 
Figure 27. Les différents systèmes d’humidification utilisés 
1.3.2 Conditions de référence et gamme d’étude 
En régime dynamique, les conditions de références ont été déterminées selon les résultats 
obtenus en statique (Tableau 17). C’est le cas du taux d’humidification, de la teneur initiale en 
CO2 et du type de matériau respectivement fixés à 0,2 L/kg, 50%vol. de CO2 et les BOF en 
poudre (< 1 mm).  
Le débit total et le mode d’humidification ont été ajustés sur les conditions du cas d’étude à 
l’échelle réelle décrit dans l’introduction générale. Ainsi le débit total a été fixé à 36 NL/h soit 
0,6 NL/min correspondant au 150
ème
 du débit de 5,48 Nm
3
/h
4
 de biogaz à enrichir sur la 
chaîne de production de bio-GNV. Le mode d’humification interne H.I., le système le plus 
                                                 
4
 La définition de ce débit est détaillée dans le chapitre 4 dans la partie relative à la conception d’une filière de 
production de bio-GNV à l’échelle individuelle (voir Tableau 28). Il a principalement été conditionné par le 
matériel sélectionné pour le débit d’admission de la station de compression HP sélectionnée de 3,17 Nm3/h.  
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rustique, a été sélectionné comme référence.  
Par ailleurs, la masse de matériaux a été fixée à 1 000 g pour les BOF et 250 g pour la chaux. 
Ces deux volumes de lit représentant respectivement 0,51 LBOF et 0,63 LChaux ont permis 
d’assurer des temps de séjour TS du même ordre de grandeur, à savoir TSBOF = 51 s et 
TSChaux = 63 s.  
L’étude de l’influence du temps de séjour sur les performances de capture du CO2 a été 
réalisée par variation du débit total autour de la valeur de référence.  
Les effets de la diminution de la teneur initiale en CO2 ont été mis en évidence sur des 
binaires contenants 33%vol. puis 16%vol. de CO2. Les teneurs supérieures à 50%vol. n’ont pas 
été étudiées car elles s’éloignaient trop de la composition réelle d’un biogaz agricole.  
Enfin, le taux et le mode d’humidification ont été étudiés afin de maximiser les performances  
de capture du CO2. Le taux d’humidification de référence a ainsi été comparé à trois autres 
taux L/S = 0, 0,1 et 0,4 L/kg. L’effet du mode d’humidification a été analysé du système le 
plus simple (H.I.) au plus complexe (H.E.H.). 
Tableau 17. Conditions opératoires de référence et gamme d’étude paramétrique de la carbonatation en 
dynamique 
Paramètres Valeur de référence Gamme d’étude 
Température Ambiante (20°C) - 
Pression Atmosphérique (1,013 bar) - 
Débit volumique total 0,6 NL/min 0,4 / 0,6 / 0,8 / 1,2 NL/min 
La composition initiale en CO2 50 %vol. 16% / 33% / 50%vol. 
Le taux d’humidification 0,2 L/kg 0 / 0,1 / 0,2 / 0,4 
Mode d’humidification H.I. H.I. / H.I.H. / H.E.H. 
La quantité de 
matériaux 
BOF en poudre 1 000 g - 
Chaux du bâtiment 250 g - 
1.3.3 Méthodes de mesure 
La composition du gaz en sortie a été suivie au cours du temps par analyse micro-
chromatographique sur un échantillon de gaz prélevé automatiquement toutes les 90 secondes. 
L’appareil utilisé a été un M200 commercialisé par MTI Analytical Instruments équipé d’une 
colonne Poraplor U de 6 mètres et chauffée à 45°C. L’hélium en tant que gaz vecteur a permis 
d’analyser un échantillon de 5 µL à l’aide d’un TCD (détecteur à conductivité thermique). Les 
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débits volumiques partiels en CO2 et CH4 initiaux ainsi que la température TC et la perte de 
charge de la colonne ont été enregistrés sur toute la durée de la campagne de mesures.  
Un suivi thermique a été réalisé à l’aide d’un camera thermique de la marque Flir System 
ayant une précision à 0,1°C près. Six clichés thermiques de la paroi de la colonne ont ainsi été 
réalisés au cours du temps (t = 0, 5, 40, 60, 150 minutes et en fin de réaction). 
1.3.4 Exploitation des résultats 
Les grandeurs utilisées pour la présentation et l’interprétation des résultats en dynamique ont 
été la capacité de capture du CO2 par un matériau donnée, 

CCO2 / mat , et le rendement de capture 
du CO2,

CO2 / mat , définis pour les essais en statique (éq. 41 et éq. 76). Ces grandeurs seront 
données à deux temps caractéristiques correspondant à des teneurs volumiques en CO2 en 
sortie du lit de matériaux telles que :  
 

vCO2
s  = 5%vol. : cette valeur seuil a été fixée en raison de l’objectif épuratoire pour la 
production de bio-GNV qui a été fixé à 95% de méthane. En effet, bien que la 
spécification technique fasse état d’une teneur en CH4 minimale de 86%vol.  
(Tableau 6), l’enrichissement à 95% de méthane offre un bon compromis entre 
exigence épuratoire et valeur énergétique du bio-GNV. Les résultats à ce temps ont 
permis de connaitre les performances effectives du matériau nécessaires au 
dimensionnement de l’unité réelle. 
 

vCO2
s = 

vCO2
e : il s’agit de l’instant où la saturation du matériau est atteinte  
(

vCO2
s /

vCO2
e = 0,95). Cette donnée est utile à l’interprétation des résultats du point de vue 
mécanistique. 
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2. Résultats et discussion 
2.1. Caractérisation des matériaux bruts 
2.1.1 Les laitiers BOF 
La répartition granulométrique de cet échantillon a montré que 62% de la masse totale de 
l’échantillon est sous forme de poudre et possède un diamètre équivalent moyen de 0,31 mm. 
Quant aux BOF en grains, le diamètre équivalent est de 4,8 mm.   
 
Figure 28. Répartition granulométrique de la poudre de BOF 
L’analyse  de la composition des BOF montre que le calcium représente 49,5 ± 0,6% de la 
masse totale de l’échantillon (Tableau 18). Cette teneur en CaO permet de dire que la capacité 
de capture théorique du CO2 est de 

CCO2 / BOF
Théorique/CaOtotal= 389 ± 5 gCO2/kgBOF pour un taux de 
conversion total du calcium. Le magnésium retrouvé à hauteur de  4,4 ± 0,6 % peut également 
interagir avec le CO2 pour former du MgCO3 comme présenté dans la bibliographie  
(Chapitre 1 - 2 – p.62). La capacité de capture théorique du magnésium représenterait alors  

CCO2 / BOF
Théorique/ MgOtotal= 48,4 ± 5 gCO2/kgBOF. Cela ramène la capacité de capture théorique totale du 
CO2 par les BOF à 

CCO2/ BOF
Théorique/Total= 437±10 gCO2/kgBOF. Notons tout de même que la faible 
teneur en MgO au regard de celle en CaO a conduit à négliger la réaction de carbonatation du 
magnésium pour la modélisation cinétique. 
Le teneur en chaux libre a été de 4,5 ± 0,7 %. Ce résultat permet de dire que, dans le cas où 
seule la fraction libre des laitiers serait réactive, 

CCO2/ BOF
Théorique/CaOlibre est égale à 
37,7 ± 5 gCO2/kgBOF. Il semble toutefois que l’échantillon de laitiers BOF utilisé soit 
relativement pauvre en chaux libre par rapport au BOF testé dans la littérature (Tableau 11 – 
p. 70). Ce résultat peut être dû au mode de production des laitiers et au mode de stockage sur 
0
10
20
30
40
50
60
70
Poudre (< 1 mm) Grains (> 1 mm)
R
é
p
a
rt
it
io
n
 g
ra
n
u
lo
m
é
tr
iq
u
e 
 
m
a
ss
iq
u
e
 (
%
m
a
ss
.)
> 5
4-5
2,5-4
1-2,5
Chapitre 2. Etude expérimentale du potentiel de capture du CO2 par carbonatation accéléré sur matériaux alcalins en lit fixe  
Page | 119 
site pouvant participer à la carbonatation atmosphérique des laitiers. 
Le fer est présent majoritairement avec 26,5 ±0,3 %. Notons également que la proportion de 
silicium représente 9,6 ± 0,1 % de la masse totale des laitiers. Ce minéral inerte pourrait 
constituer une barrière à la progression du CO2 au cœur des laitiers.  
Les mesures sur les trois échantillons montrent également la constance de la composition avec 
des écarts types faibles représentant entre 1,0 et 1,2 % de la moyenne pour les trois principaux 
composés. L’échantillon de BOF testé a alors pu être considéré comme homogène. 
La masse volumique des laitiers BOF a été évaluée entre 1 300 et 1 950 kg/m
3
 en raison de 
l’hétérogénéité des laitiers. Cette densité élevée est due à la présence de métaux lourds tels 
que le fer ou le chrome. La porosité de 0,45 signifie que 45% du volume total occupé par les 
laitiers BOF correspond à du vide.  
Tableau 18. Caractérisation et propriétés physico-chimiques de l’échantillon de BOF testés 
Propriétés physico-chimiques BOF 
Composition massique  
(% en équivalent oxyde) 
CaO 49,5 ± 0,6 
dont Cao libre 4,5 ± 0,7 
Fe2O3 26,5 ± 0,3 
SiO2 9,6 ± 0,1 
MgO 4,4 ± 0,6 
MnO 3,4 ± 0,1 
P2O3 2,6 ± 0,04 
Al2O3 1,7 ± 0,2 
 SO3 1,7 ± 0,5 
 TiO2 0,4 ± 0,02 
 Cr2O3 0,2 ± 0,01 
 
Reste (NbO, SrO, 
ZnO) 
0,06 
Masse volumique (kg/m
3
) 1 300 - 1 950 
Porosité 0,45 
2.1.2 La chaux éteinte 
La chaux éteinte utilisée dans les essais a été une chaux commerciale achetée en magasin de 
bricolage (Point P). Il s’agit de chaux calcique éteinte CL90 destinée aux activités du BTP. 
Elle a été produite par la société française CESA (Chaux et Enduits de Saint Astier) à St 
AStier en Dordogne.  La répartition granulométrique de la chaux étudiée a montré un 
diamètre apparent moyen de 0,18 mm. 
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Figure 29. Répartition granulométrique de la chaux du bâtiment testée 
L’analyse de la composition a mis en évidence la présence de deux composés (spectre en 
Annexe 4) : la calcite, CaCO3 et la portlandite, Ca(OH)2. Une étude quantitative des résultats, 
réalisé par le laboratoire SUBATECH, a permis d’évaluer la teneur en CaCO3 à 12 ± 5 % et 
Ca(OH)2 à 88 ± 2 %. Ces proportions massiques sont en adéquation avec la composition 
théorique de la chaux calcique CL90 qui doit être autour de 90% de Ca(OH)2. Il en résulte une 
capacité théorique de capture du CO2 pour un taux de conversion total du calcium 
de 

CCO2 /Chaux
Théorique/Ca(OH )2 = 523 ± 12 gCO2/kgChaux.  
Avec un écart-type à ± 2 %, la composition de la chaux éteinte peut être considérée comme 
homogène (Tableau 19). 
Tableau 19. Caractérisation et propriétés physico-chimiques de la chaux du bâtiment testée 
Propriétés physico-chimiques Chaux 
Composition massique  
(% en équivalent oxyde) 
Ca(OH)2 88 ± 2 
CaCO3 12 ± 5  
Masse volumique 585 
2.1.3 Conclusion 
La caractérisation des deux matériaux testés dans ces travaux de recherche a permis : 
 D’établir la répartition granulométrique : les laitiers BOF en poudre présente un 
diamètre apparent moyen de 0,31 mm considéré comme étant du même ordre de 
grandeur que celui de la chaux (0,18 mm) en comparaison des laitiers en grains 
(4,8mm) 
 D’identifier les composés réactifs ainsi que leurs  proportions massiques : Cette étape 
a permis de calculer les capacités de capture théoriques de chaque matériau en 
0
10
20
30
40
50
60
< 0,125 mm 0,125-0,224 mm > 0,224 mm
R
é
p
a
rt
it
io
n
 g
ra
n
u
lo
m
é
tr
iq
u
e 
 
m
a
ss
iq
u
e
 (
%
m
a
ss
.)
Chapitre 2. Etude expérimentale du potentiel de capture du CO2 par carbonatation accéléré sur matériaux alcalins en lit fixe  
Page | 121 
fonction des différents oxydes présent. Ainsi, les laitiers BOF et la chaux présentent 
respectivement des  

CCO2
Théorique/Total de 437±10 gCO2/kgBOF et de 523 ± 12 gCO2/kgChaux. 
Ces calculs ont permis de mettre en évidence que la chaux ne permettrait de capturer 
que 86 gCO2/kgChaux (+20%) de plus que les BOF, bien que largement plus riche en 
réactif. 
 De connaitre la forme sous laquelle se trouvent les réactifs : les laitiers BOF se 
constituent à hauteur de 4,5% de calcium sous forme libre c'est-à-dire CaO. Le reste 
du calcium et le magnésium sont sous forme de silicates. Dans la chaux, le calcium 
réactif est exclusivement présent sous forme d’oxydes de calcium. 
2.2. Essais en réacteurs statiques  
2.2.1 Réactivité des laitiers BOF en conditions de référence  
Cette première campagne d’expériences a permis de mettre en évidence la diminution de la 
teneur volumique en dioxyde de carbone au cours du temps pour atteindre 7,9% après 24h de 
contact avec les laitiers BOF (Figure 30). La réactivité des laitiers avec le CO2 a été 
démontrée. 
 
Figure 30. Evolution au cours du temps de la composition volumique en CH4 et CO2 de l’atmosphère du réacteur 
statique en conditions de référence 
Sur toute la durée de l’expérience (24h), 1,57 g de CO2 ont réagi dont 1,26 g à t = 6 h soit 
80% du CO2 capté total. Ramené à la quantité de laitier contenu dans le réacteur, cela donne 
une capacité de capture totale du CO2 de 

CCO2 / BOF
batch = 62,9 gCO2/kgBOF correspondant à un 
rendement de capture moyen du CO2 de 14,4%. A t = 6 h, cette capacité de capture a été de 
50,5 gCO2/kgBOF représentant le rendement de capture de 11,5%. 
La courbe moyenne réalisée sur les points issus de trois réacteurs identiques en conditions de 
référence a présenté un coefficient de corrélation satisfaisant de R² = 0,92. Ce résultat a 
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permis de démontrer une homogénéité acceptable des échantillons de poudre de laitiers BOF 
testés.  
Le bilan sur la réaction de carbonatation a permis d’estimer que 2,0 g de CaO ont réagi. Cela 
correspond à un taux de conversion massique des BOF en poudre total de 8,0 (Figure 31). On 
constate toutefois que le taux de conversion des BOF a été égal à la teneur en chaux libre des 
BOF à t = 1,1 h, correspondant à un ralentissement de la cinétique. Ce résultat montre que le 
calcium a été consommé en deux temps. En effet, une première phase, rapide, correspond à la 
réaction de carbonatation du CO2 avec la chaux libre. Elle est ensuite suivie d’une phase plus 
lente probablement liée à la consommation du calcium au cœur des laitiers BOF. Cette 
observation tend à confirmer le modèle réactionnel à cœur rétrécissant tel que validé par Yu et 
al. (2012) pour la modélisation de la carbonatation du CO2. 
 
Figure 31. Taux de conversion massique des BOF en poudre au cours du temps  en statique 
2.2.2 Modélisation cinétique en conditions de référence 
La définition de l’ordre de réaction global a montré que la réaction de carbonatation suit une 
cinétique du troisième ordre par rapport au CO2 avec un coefficient de corrélation élevé 
R² = 0,984 (éq. 85 et Tableau 20). Cette expression traduit la trimolécularité de la réaction 
globale de carbonatation vis-à-vis du CO2. Il semble donc que l’étape cinétiquement 
déterminante de la carbonatation du CO2 sur les BOF corresponde à la phase de 
dissolution/diffusion du CO2 et ce, contrairement aux observations de Huijgen et al. (2005). 
En effet, les auteurs supposaient alors que la cinétique globale de carbonatation du CO2 sur 
des laitiers était régie par la diffusion du calcium.  
Le mécanisme identifié se constitue donc d’une première étape rapide de dissolution et 
diffusion du CO2 entrainant la consommation de la fraction libre de CaO et produisant du 
carbonate de calcium à la surface des particules. L’accumulation de ce précipité constitue 
ensuite une barrière à la diffusion du CO2 limitant la cinétique de réaction de carbonatation 
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dans un deuxième temps.  

rm  
d bCO2 / BOF
mol 
dt
 km . bCO2 / BOF
mol 
3
  éq. 85 
Tableau 20. Modélisation cinétique de la carbonatation du CO2 sur les BOF en poudre en statique  
(courbe en Annexe 6 p. 210) 
Ordre de 
réaction 
Equations cinétiques 
Régression linéaire 

  

 Constante cinétique kmi moyenne R² moyen 
0 
1 

kmordre1/CaO. bCaO/ BOF
mol  0,029 ± 0,01 h-1 0,181 ± 0,03 
2 

kmordre2 /CaO. bCaO/ BOF
mol 
2
 0,004 ± 0,001 kg.mol
-1
.h
-1
 0,347 ± 0,05 
3 

kmordre3 /CaO. bCaO/ BOF
mol 
3
 0,001 ± 0,000 kg².mol
-2
.h
-1
 0,489 ± 0,06 
1 
0 

kmordre1/CO2. bCO2 / BOF
mol  0,256 ± 0,07 h-1  0,596 ± 0,13 
2 

kmordre2 /CO2. bCO2 / BOF
mol 
2
 0,219 ± 0,06 kg.mol
-1
.h
-1
 0,903 ± 0,08 
3 

kmordre3 /CO2. bCO2 / BOF
mol 
3
 0,156 ± 0,04 kg².mol
-2
.h
-1
 0,984 ± 0,02 
1 1 

kmordre11. bCO2/ BOF
mol  bCaO/ BOFmol  0,033 ± 0,01 kg.mol-1.h-1 0,711 ± 0,11 
 
Le tracé de la fonction 

bCO2 / BOF
mol t  définie à partir de l’intégration de l’équation (éq. 84)  avec 

= 3 et 

= 0 permet alors de mettre en évidence que la constante de vitesse peut être ajustée. 
Pour km-ajustée = 0,284 L².mol
-2
.h
-1
, la correspondance entre le modèle et les points 
expérimentaux est optimale et se traduit par un coefficient de corrélation de R² = 0,93. 

bCO2 / BOF
mol t  
bCO2 / BOF
mol 
t0
2.km . bCO2 / BOF
mol 
t0 
2
.t 1
 éq. 86 
La cinétique globale de carbonatation en lit fixe s’écrit donc comme l’équation (éq. 87). 

rm  0,284. bCO2 / BOF
mol 
3
 éq. 87 
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Figure 32. Modélisation de la cinétique de capture massique du CO2 sur les BOF en poudre en statique 
2.2.3 Influence du volume de lit 
Les rendements de capture du CO2 obtenus avec les 5 quantités de BOF testés ont été du 
même ordre de grandeur après 6 h de temps de contact (Figure 33). En moyenne, cela 
correspond à un rendement de capture du CO2 de 4,1 

  0,4%. Nous pouvons d’ailleurs noter 
la même tendance sur les capacités de capture à t = 1h dont la valeur moyenne représente 61% 
des capacités à t = 6h. Les performances de capture du CO2 par les BOF en poudre sont donc 
indépendantes de la quantité de BOF à tout instant. Cela traduit l’absence d’effet de bord aux 
parois du panier de matériau et une diffusion homogène du CO2 dans le lit. Ce constat indique 
donc qu’il n’y a pas de chemin préférentiel au cœur du lit de matériau ce qui permet de 
valider l’approche en lit fixe. 
 
 
Figure 33. Influence de la quantité de matériau sur la carbonatation du CO2 sur les BOF en poudre en statique 
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2.2.4 Influence du type de matériau  
Les résultats obtenus après 6 h de temps de contact ont montré que le rendement de capture du 
CO2 par les BOF en poudre (11,5%) était nettement supérieur à celui des BOF en grain 
(3,0%) (Figure 34) et, ce, malgré des masses identiques de CaO et MgO dans les deux cas. Ce 
résultat montre que la diminution de la taille des particules induisant une augmentation de la 
surface réactive totale a entrainé une augmentation de l’accessibilité des oxydes de calcium et 
de magnésium. Cette observation est en adéquation avec la littérature (Chapitre 1 - 2.3.3) et 
permet de dire que plus la granulométrie est petite, plus la réaction de carbonatation est rapide.  
Les expériences sur la chaux ont conduit à un rendement de capture à t = 1h de 10,2%. Ce 
résultat montre que la cinétique de carbonatation de la chaux est plus rapide que celle des 
BOF en poudre qui atteignent un taux équivalent à t = 6 h. Cette tendance pourrait traduire 
l’effet de la forme des composés réactifs dans les matériaux. La chaux contenant du calcium 
sous forme d’hydroxyde a réagi plus rapidement avec le CO2 que les BOF contenant du 
calcium sous forme libre et de cristaux. De plus, la cinétique de carbonatation étant limitée 
par la dissolution et diffusion du CO2, il semble que les cristaux au coeur des laitiers agissent 
comme des barrières à la progression du CO2. 
 
Figure 34. Influence du type de matériau sur la carbonatation du CO2 sur les BOF en poudre en statique 
2.2.5 Influence du taux d’humidification 
Les laitiers séchés au four ont présenté un rendement de capture du CO2 nul après 1h de temps 
de contact (Figure 35). En revanche, il semble que l’eau intrinsèque aux laitiers permette 
d’assurer la réaction de carbonatation avec un rendement de capture du CO2 de 3,8%.  
L’introduction d’eau d’humification pour des taux L/S allant de 0,05 à 0,2 L/kg a permis 
d’augmenter le rendement de capture du CO2. Cette tendance est en effet cohérente avec le 
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fait que l’augmentation de la quantité d’eau augmente les quantités de réactifs dissous et 
notamment de CO2 qui est limitant. Dans ces conditions, la capacité de capture moyenne 
obtenue à t = 6 h a été de 56,4

7,4 gCO2/kgBOF et les rendements de capture moyens ont été de 
8,7 

0,8% à t = 1 h et  12,7

1,7 %  à t = 6 h. Les résultats obtenus avec les taux L/S de 0,05, 
0,1 et 0,2 L/kg ont en effet été considérés comme étant du même ordre de grandeur puisque 
les écart-types sur les mesures représentent entre 9 et 13% de la moyenne.  
L’augmentation du taux d’humidification L/S au-delà de 0,2 L/kg conduit à la chute des 
rendements de capture et atteignent des valeurs nulles pour L/S = 0,4 et L/S = 0,5 L/kg. Ce 
phénomène a d’ores et déjà été observé sur la carbonatation du ciment et présenté dans la 
revue technologique réalisée par Fernández Bertos et al. (2004). Les auteurs expliquent que ce 
phénomène provient de l’obstruction des pores du matériau lorsque la quantité d’eau est trop 
grande. Cela a pour effet de diminuer la perméabilité du CO2 ce qui impacte le rendement de 
capture.  
Notons que l’existence d’une gamme de  taux d’humidification optimum a été constatée par 
Baciocchi et al. (2009b) lors de leurs travaux sur un mélange de laitiers EAF et AOD 
(Chapitre 1 - 2.3.1). Les auteurs ont alors observé un taux L/S optimal compris entre 0,3 et 
0,4 L/kg après 2h de temps de contact avec du CO2 pur et les matériaux en lit fixe. L’écart 
entre les résultats de Baciocchi et al. (2009b) et ceux présentés ici peut être dû au type de 
matériaux utilisés, au fait que le gaz traiter soit du CO2 pur ou encore à la pression mise en 
place de 3 bars. 
 
 
Figure 35. Influence du taux d’humidification sur la carbonatation du CO2 sur les BOF en poudre en statique 
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2.2.6 Influence de la composition initiale du gaz 
Les rendements de capture à t = 1h et t = 6 h pour les deux binaires montre que le méthane a 
eu un effet limitant sur la réaction de carbonatation du CO2. En effet, on constate qu’après 6 
h, le rendement de capture du CO2 a été de 11,5% en présence de CH4 contre 16,8% pour le 
binaire N2/CO2. Il est probable que cette diminution de la cinétique de capture du CO2 en 
présence de CH4 vienne de l’encombrement à l’échelle moléculaire. En effet, le diamètre 
cinétique du méthane à 3,80 Å est plus élevé que celui du N2 à 3,64 Å (Tableau 7). 
 
Figure 36. Influence de la présence de CH4 sur la carbonatation du CO2 sur les BOF en poudre en statique 
La variation des teneurs en CO2 dans le mélange de gaz N2/CO2 a permis de mettre en 
évidence que les rendements de capture du CO2 ne dépendaient pas de la quantité de CO2 
initiale dans le réacteur (Figure 37). Le rendement de capture moyen obtenu à alors été de 
11,8 

1,1% à t = 1 h et 14,3

1,9% à t = 6 h. 
 
Figure 37. Influence de la teneur initiale en CO2 dans N2/CO2 sur la carbonatation du CO2 sur les BOF en poudre 
en statique 
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2.2.7 Conclusion sur les essais en réacteurs statiques 
Dans un premier temps, les expérimentations en statique ont permis de confirmer le 
mécanisme de capture du CO2 par carbonatation sur des laitiers BOF.  La modélisation 
cinétique de la réaction a conduit à la définition d’une loi d’ordre 3 vis-à-vis du CO2. Ce 
résultat a montré que la cinétique de capture du CO2 est régit par les étapes de dissolution et 
de diffusion de ce gaz conduisant à un mécanisme en deux temps : 
 une première étape de dissolution et diffusion rapide du CO2 entraine la 
consommation de la fraction de chaux libre dans les premières heures de temps de 
contact. Il en résulte une accumulation progressive de carbonates à la surface des 
particules ; 
 lorsque la fraction libre de CaO est consommée, la capture du CO2 se fait alors par la 
consommation du calcium et du magnésium sous forme de silicates au cœur des 
laitiers. La dissolution et la diffusion du CO2 étant ralenties par la présence de CaCO3, 
la cinétique globale de capture du CO2 est diminuée. Lorsque la couche de carbonates 
devient trop importante, la diffusion du CO2 devient quasi-nulle. 
Dans un deuxième temps, l’étude paramétrique menée a mis en lumière les conditions 
pouvant impacter les capacités des captures. Il a ainsi été démontré que : 
 le mécanisme de capture ne présente pas de dépendance à la masse de matériau mis en 
œuvre ; 
 l’accessibilité des oxydes de calcium et de magnésium a un effet sur la cinétique de 
carbonatation. Plus la granulométrie est faible, plus la capture du CO2 est rapide. La 
chaux a permis d’obtenir un rendement de capture à t = 1 h équivalent à celui des BOF 
en poudre à t = 6 h. La forme sous laquelle se trouvent les réactifs a un effet cinétique 
sur la réaction de carbonatation ; 
 le taux d’humidification optimal a été défini comme étant compris dans la gamme 
allant de 0,05 à 0,2 L/kg ; 
 la présence de CH4 dans le mélange diminue la cinétique de réaction par rapport au 
binaire N2/CO2. Il semble que ce résultat soit dû à l’encombrement du méthane qui est 
plus élevé que celui de l’azote ; 
 la teneur en CO2 du gaz n’a pas eu d’effet limitant sur la réaction de carbonatation.  
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L’observation de la réactivité des BOF vis-à-vis du CO2 et la modélisation cinétique ont 
permis de confirmer la faisabilité technique de la capture du CO2 par les laitiers BOF. Afin de 
connaitre les performances épuratoires de ce matériau en condition contrôlées, les essais en 
dynamique ont été réalisés en laboratoire. La pré-étude paramétrique menée en régime 
statique a conduit au dimensionnement de la colonne et à la définition des conditions de 
référence pour l’étude et l’optimisation de la capacité des BOF à capter le CO2 en lit fixe et en 
dynamique.  
2.3. Essais en colonne dynamique  
2.3.1 Réactivité des laitiers BOF et de la chaux en conditions de référence 
La courbe de percée obtenue pour les laitiers BOF a confirmé la faisabilité technique de la 
capture du CO2 sur ce matériau en lit fixe et en conditions dynamiques (Figure 38). Le temps 
de saturation de 283,2 minutes traduit la capture de 44,2 gCO2/kgBOF par les BOF en poudre 
soit un rendement de capture de 10,1%.  A la valeur seuil de 5%CO2 en sortie observé après 
10,5 minutes, la capacité de capture a été de 6,2 gCO2/kgBOF soit un rendement de capture du 
CO2 de 1,4% (Tableau 21).  
Figure 38. Courbe de percée de la carbonatation du CO2 sur les BOF en poudre en dynamique (conditions de 
référence) 
 
Sur la base de 

CCO2 / BOF
5% = 6,2 gCO2/kgBOF, la production d’un plein de bio-GNV résulterait de 
la consommation de 2 500 kg de BOF. Bien que techniquement possible, l’utilisation de BOF 
pour la réalisation de l’enrichissement du biogaz n’est pas faisable à l’échelle de la ferme. Il a 
donc été décidé de ne pas poursuivre les investigations sur les laitiers BOF et de consacrer la 
suite des travaux expérimentaux à l’étude du potentiel de capture du CO2 par la chaux.  
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Avec la chaux, la percée est observée après 67,5 minutes contre 10,5 minutes pour les BOF 
(Figure 39). Il en résulte une capacité de capture à 5% de 154,2 gCO2/kgChaux (Tableau 21). Ce 
résultat correspond à un rendement de capture du CO2 de 29,5% puis atteint 43,6% à la 
saturation. En comparaison, le taux maximal de capture du CO2 par les BOF a été de 
seulement 10,1%. Au même titre qu’en réacteur statique (Chapitre 2 - 2.2.4), ce résultat 
montre que les rendements de capture des matériaux dépendent de la forme sous laquelle se 
trouve le calcium. En effet, la caractérisation des matériaux (Chapitre 2 - 2.1.3) a montré que 
la capacité de capture théorique de la chaux était seulement 20% supérieure à celle des laitiers 
BOF bien que plus riche en composés réactifs. Or, ici, le rendement de capture du CO2 a été 
multiplié par quatre à saturation entre les BOF et la chaux. Il semble donc que ce résultat soit 
lié non pas à la quantité mais à la forme sous laquelle se trouve le calcium. En effet, les 
laitiers BOF se constituent de calcium sous forme libre et sous forme de silicates 
contrairement à la chaux qui ne contient que des oxydes de calcium. Or, la cinétique globale 
de carbonatation des BOF semble être limitée par la seconde étape du mécanisme à savoir la 
diffusion du CO2 au travers des silicates des laitiers. Le temps de séjour appliqué à la colonne 
chargée de BOF a donc été insuffisant pour assurer la consommation de ce calcium au cœur.  
 
Figure 39. Courbe de percée de la carbonatation du CO2 sur la chaux en dynamique (conditions de référence) 
Tableau 21. Résultats de la carbonatation du CO2 sur les BOF en poudre et la chaux en dynamique (conditions 
de référence) 
 Résultats à [CO2]s = 5%vol.  Résultats à la saturation 
Matériau 

CCO2 / mat
5%
 
(gCO2/kgmat) 

CO2 / mat
5%
 
Temps pour 
[CO2]s = 5%vol. 
(minutes) 
 

CCO2 / mat
saturation
 
(gCO2/kgmat) 

CO2 / mat
Saturation
 
Temps de 
saturation 
(minutes) 
BOF 6,2 1,4% 10,5  44,2 10,1% 283,2 
Chaux 154,2 29,5% 67,5  228,1 43,6% 202,6 
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La perte de charge sur la colonne est restée très faible et constante tout au long de 
l’expérience (égale à 0,03 bars) dans ces conditions opératoires. Cette 

Pcolonne s’écrit comme 
la somme des pertes de charge liées au lit et à la colonne vide résultant de son design (grille 
de soutien du matériau, sonde température) (éq. 88). La mesure de la perte de charge à vide a 
alors montré un 

Pvide =0,03 bars. Il semble donc que la perte de charge liée au matériau soit 
négligeable devant la perte de charge de la colonne vide.   

Pcolonne  Pvide Plit  

Plit  mat.g.(1(t)).hlit (t)  
éq. 88 
éq. 89 
La réaction de carbonatation étant exothermique, un dégagement de chaleur a été observé 
avec un pic de température à 76 C. La température au cœur du lit a ensuite diminué résultant 
probablement d’une diminution de la réactivité à hauteur de la sonde de température. Afin de 
vérifier cette hypothèse, l’expérience a été suivie thermiquement à l’aide d’une caméra 
thermique qui mesure la température à la paroi. Les photographies réalisées (Figure 40) 
permettent de voir que la carbonatation se fait suivant un front de réaction évoluant à une 
vitesse de 0,32 cm/min.  
 
Figure 40. Suivi du front thermique dans la colonne 
 
   
t = 0 min t = 5 min t = 40 min 
   
t = 60 min t = 150 min End of reaction 
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Avec 

CCO2 /Chaux
5% = 154,2 gCO2/kgChaux, la quantité de chaux nécessaire à la production d’un plein 
serait d’environ 101 kg. Cette quantité de chaux, toujours importante, peut toutefois être 
réduite par l’optimisation de paramètres tels que le temps de séjour, le taux d’humidification 
L/S et le design de la colonne. 
2.3.2  Influence du temps de séjour sur la chaux 
L’influence du temps de séjour sur les performances de capture du CO2 a été étudiée par 
variation du débit volumique entrant total. Les rendements de capture du CO2 obtenus à la 
valeur seuil de 5% ont montré l’existence d’un optimum à 0,6 NL/min. Cela correspondant à 
une vitesse de passage de 0,0042 m/s et un temps de séjour de 42,7 secondes. 
La mise en place d’un débit inférieur à 0,4 NL/min a entrainé la réduction du rendement de 
capture du CO2 à 5% et à saturation à respectivement 9,7 et 20,3%. Ces résultats peuvent être 
expliqués par une vitesse de passage trop faible augmentant la création de passage préférentiel 
du gaz au sein du lit.  
L’augmentation des débits à 0,8 et 1,2 NL/min a conduit à la diminution du rendement de 
capture du CO2 à 5%. Ce résultat est dû à des temps de séjour insuffisant de respectivement 
32 et 22 secondes. Cette observation est appuyée par le fait que les rendements de capture du 
CO2 sont du même ordre de grandeur à la saturation. 
 
Figure 41. Influence du temps de séjour sur la carbonatation du CO2 sur la chaux en dynamique 
2.3.3 Influence de la composition initiale du gaz sur la chaux 
La diminution de la teneur initiale en CO2 a eu un effet positif sur les performances de capture 
du CO2. Le rendement de capture du CO2 à 5% sur un gaz contenant 16%vol. de CO2 est de 
50,2% ce qui correspond à une capacité de capture de 262,6 gCO2/kgChaux (Figure 42). Cette 
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augmentation de 

CO2
5%  peut s’expliquer par le fait que la cinétique de carbonatation est régie 
par la diffusion du CO2. En effet, la diminution de la teneur volumique en CO2 induit une 
diminution de la quantité de moles devant diffuser de la phase gaz vers la surface des 
particules à l’instant t. L’encombrement autour des particules de chaux est alors réduit ce qui 
facilite la diffusion du CO2 vers le calcium. Les rendements de capture du CO2 à 5% et à 
saturation s’en trouvent augmentés. 
 
Figure 42. Influence de la teneur initiale en CO2 sur la carbonatation du CO2 sur la chaux en dynamique 
Ce résultat permet de dire qu’en condition réelle, la mise en place de colonne de traitement en 
cascade pourrait permettre d’améliorer les performances globales d’abattement du CO2. A 
titre d’exemple, un système comprenant deux colonnes pourrait fonctionner en trois temps : 
 la première colonne capte le CO2 du gaz brut jusqu’à la percée ; 
 la deuxième colonne prend alors le relai pour capter le CO2 résiduel de la première ; 
 lorsque la première colonne est saturée, la deuxième se retrouve à traiter le CO2 du gaz 
brut. La chaux carbonatée de la première colonne peut alors être remplacée. 
2.3.4 Influence du taux d’humidification sur la chaux 
A la valeur seuil de 5%, le rendement de capture du CO2 obtenu avec L/S = 0,2 L/kg a été 
maximal 

CO2 /Chaux
5% = 29,5% alors que les autres taux L/S ont conduit à un rendement de 
capture moyen de 9,5

0,5%.  Ce taux d’humidification a donc été identifié comme la valeur 
optimale à mettre en place pour la capture du CO2 du biogaz en lit fixe et en continu.  
Cependant, à saturation, le rendement de capture du CO2 moyen pour L/S < 0,2 L/kg a 
représenté 35,9

2,7% alors que pour L/S > 0,2 L/kg, il a été de 56,6%. En accord avec les 
résultats en réacteur statique, ces observations permettent de valider que : 
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 un défaut d’eau constituant le milieu réactionnel ne permet pas d’assurer la dissolution 
de tous les réactifs limitant ainsi le taux de conversion de la réaction de carbonatation ; 
 un excès d’eau se traduit par une limitation sur la cinétique mais permet d’obtenir un 
taux de conversion de la réaction plus élevé ce qui améliore le rendement de capture à 
saturation. Or, le modèle cinétique global d’ordre 3 vis-à-vis du CO2 (2.2.5) a montré 
que la cinétique de carbonatation était limitée par la diffusion du CO2. Cela induit 
donc qu’un surplus d’eau limite la diffusion du CO2 de la phase gaz vers la surface 
réactive. Cette observation permet alors de valider l’approche de Fernández Bertos et 
al. (2004) déjà évoquée pour les résultats en statique. En présence d’un excès d’eau, 
les auteurs justifient la réduction de la réactivité de matériaux alcalins par 
l’obstruction des pores limitant ainsi la diffusion du CO2. Le taux d’humidification a 
donc un effet sur la cinétique de carbonatation en lit fixe. 
 
Figure 43. Influence du taux d’humidification sur la carbonatation du CO2 sur la chaux en dynamique 
2.3.5 Influence du mode d’humidification sur la chaux et les laitiers BOF 
Les systèmes d’Humidification avec Homogénéisation Interne, H.I.H, et Externe, H.E.H, ont 
été confrontés aux résultats de référence obtenue avec le système H.I.. On constate alors que 
le système H.E.H. a présenté des performances bien plus importantes que les deux autres 
systèmes. En effet, le rendement de capture du CO2 à 5% a alors atteint 50,7 % ce qui 
représente près du double de celle obtenue avec le système de référence H.I.. Le mode 
d’humidification a donc un impact important sur les performances de capture du CO2. Ce 
résultat est probablement du à une amélioration de l’homogénéité de l’humidification limitant 
les chemins préférentiels au sein du lit. 
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Figure 44. Influence du design d’humidification sur la carbonatation du CO2 sur la chaux en dynamique 
Concernant le H.I.H., la mise en place d’un système d’agitation interne n’a pas apporté 
d’amélioration et semble même diminuer les performances par rapport au système de 
référence. Cette tendance peut s’expliquer par la présence du mélangeur à pales dans le lit qui 
crée des passages préférentiels pour le gaz. 
Après avoir constaté ces améliorations sur les performances de capture de la chaux, le H.E.H. 
a été testé avec les BOF. Le rendement de capture du CO2 à 5% a alors été multiplié par 8 
avec le système de mélange externe en atteignant 11,2%. Ce taux, du même ordre de grandeur 
que le rendement de capture maximal observé en statique (12,9

1,7%), correspond à une 
capacité de capture de 49 gCO2/kgBOF (Figure 45). Cependant, bien que le système permette 
d’améliorer significativement les performances de capture des BOF, celles-ci sont restées 
fortement en deçà des résultats atteints avec la chaux. 
 
Figure 45. Influence du design d’humidification sur la carbonatation du CO2 sur les BOF en poudre en 
dynamique 
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2.3.6 Conclusion sur les essais en colonne dynamique 
Les laitiers BOF et la chaux ont tous deux montré leur réactivité en dynamique vis-à-vis du 
CO2. Cependant, des différences significatives sur les rendements de capture du CO2 entre les 
BOF et la chaux ont été constatées. Il a été démontré que cela était du à la forme sous laquelle 
se trouve les composés réactifs. Ainsi, le rendement de capture du CO2 par les BOF qui 
contiennent 4,4% de MgO et 49,5% de CaO dont  4,5 % sous forme de  chaux libre a été 
de 10,1% contre 43,6% pour la chaux qui contient 88% de Ca(OH)2. Les meilleures 
performances de capture de la chaux sont à la fois dues à sa forte teneur en calcium mais 
également à la disponibilité de Ca(OH)2 . 
Devant les faibles performances des laitiers BOF à capter le CO2, l’étude de ce matériau n’a 
pas été poursuivie dans ces travaux de recherche. La chaux a donc été choisie pour la 
réalisation de l’étude paramétrique et d’optimisation et a permis de mettre en évidence que : 
 le temps de séjour optimal à appliquer est autour de 43 secondes ; 
 la mise en place de colonne en cascade pourrait permettre d’augmenter les 
performances de capture du CO2 par la chaux. 
Un taux d’humidification à 0,2 L/kg mis en place dans un système dédié à l’homogénéisation 
de l’humidification permet de maximiser le rendement de capture du CO2 à 5% et total par la 
chaux en dynamique (respectivement 50,7 et 81,4%). 
Dans ces conditions optimale, un kilogramme de chaux en lit fixe peut capter au mieux 
265,4 g de CO2 avant que la teneur en CO2 en sortie de la colonne n’atteigne 5%vol.. 
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3. Conclusion sur la carbonatation accéléré du CO2 sur 
matériaux alcalins 
Dans un premier temps, les expériences menées au laboratoire en réacteur statique ont permis 
de mettre en évidence la faisabilité technique de la carbonatation accélérée du CO2 sur des 
laitiers BOF. Il a ainsi été démontré que la cinétique globale de capture du CO2 se faisait 
suivant une cinétique d’ordre 3 vis-à-vis du CO2. Ce modèle cinétique a permis d’identifier un 
mécanisme réactionnel en deux temps : 
 la première étape se traduit par une réaction de précipitation rapide du CO2 avec 
l’oxyde de calcium surfacique dit libre. Il s’en suit une accumulation progressive de 
carbonate de calcium à la surface des BOF ; 
 cette accumulation entraine ensuite une diminution de la cinétique de dissolution et 
diffusion du CO2 se traduisant par une diminution de la cinétique globale.  
L’étude paramétrique a permis de déterminer les conditions favorables à la carbonatation du 
CO2. Ainsi, la capacité de capture optimale de 56,4

7,4 gCO2/kgBOF a été obtenue pour un 
taux d’humidification compris entre 0,05 et 0,2 L/kg, une granulométrie inférieure à 1 mm et 
un gaz contenant initialement 50%CO2. 
Dans un deuxième temps, une colonne pilote a été dimensionnée et conçue à l’échelle 
1/150
ème
 sur la base des résultats obtenus en statique. Elle permet la mise en place d’un lit fixe 
de matériau traversé de façon ascendante par un mélange de gaz CH4/CO2. 
Les premiers essais sur les BOF ont conduit à une capacité de capture du CO2 de 
6,2 gCO2/kgBOF correspondant à la consommation de 2 500 kg de laitiers BOF pour la 
production d’un plein de bio-GNV. Cette quantité bien trop importante a conduit à étudier la 
chaux, plus riche en calcium. La capacité de capture de 154,2 gCO2/kgchaux a ainsi été obtenue. 
L’optimisation du design d’humidification a ensuite permis d’augmenter cette capacité 
de 72% avec le système d’humidification H.E.H. pour atteindre la capacité de capture de 
265,4 gCO2/kgchaux sur un gaz contenant 50%CO2. Ramené au cas réel, la production d’un 
plein de bio-GNV nécessiterait la consommation de 66 kg de chaux. La production d’un plein 
par jour correspondrait alors à la carbonatation de 24 tonnes de chaux par an. 
 
 
Chapitre 2. Etude expérimentale du potentiel de capture du CO2 par carbonatation accéléré sur matériaux alcalins en lit fixe  
Page | 138 
 
Chapitre 3. Etude expérimentale de la sulfuration hétérogène de laitiers sidérurgique par H2S en lit fixe 
Page | 139 
Chapitre 3  
Etude expérimentale de la sulfuration 
hétérogène de laitiers sidérurgique par 
H2S en lit fixe 
La quantité d’hydrogène sulfuré contenue dans un biogaz dépend directement de la 
composition de la matière organique méthanisée (Chapitre 1 - 1.1.3). Dans le cas d’un biogaz 
agricole, elle peut atteindre jusqu’à 10 000 ppmv. Cependant, l’utilisation du biogaz en tant 
que carburant impose une concentration maximale en H2S de 3,3 ppmv tel qu’exigée par la 
norme ISO 15403 (Tableau 6 - p.46). Cette spécification peut être atteinte par diverses 
techniques telles que l’adsorption sur charbon actif ou la sulfuration du fer. La sulfuration du 
fer correspond à la réaction de précipitation l’hydrogène sulfuré avec des oxydes de fer pour 
former des sulfures de fer. Les oxydes de fer nécessaires à la réaction peuvent être apportés 
par des matériaux imprégnés, des déchets ou des co-produits tels que les laitiers sidérurgiques. 
Les laitiers BOF étudiés dans le chapitre précédent pour la carbonatation du CO2 ont montré 
une teneur en oxydes de fer Fe2O3 à hauteur de 26,5 ± 0,3% en masse (Tableau 18 - p.119). 
Une étude de leur potentiel pour la capture de l’H2S du biogaz a donc été menée et sera 
présentée dans ce chapitre. Des essais en réacteurs statiques puis en colonne dynamique ont 
été conduits en laboratoire afin d’évaluer les performances de capture d’H2S par les laitiers 
BOF en conditions contrôlées. Ce chapitre présente la méthodologie suivie pour l’obtention 
des résultats expérimentaux discutés en dernière partie. 
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1. Matériels et méthode 
Deux approches ont été mises en place successivement au laboratoire en conditions 
contrôlées : 
 des réacteurs statiques permettant d’estimer la réactivité et de modéliser la cinétique 
de sulfuration des BOF par H2S ; 
 une colonne dynamique à l’échelle pilote de 1/ 100ème conduisant à la définition des 
conditions opératoires optimales pour la maximisation de la capacité de capture des 
BOF. 
Dans ce chapitre, les bancs d’essai mis en place au laboratoire seront présentés. Puis, les 
conditions de référence et les gammes d’étude seront détaillées. Enfin, les méthodes de 
mesure et d’exploitation des résultats seront décrites. 
1.1. Banc d’essais en réacteurs statiques 
La mise en place des essais en statique a reposé sur le même protocole que pour l’étude de la 
carbonatation (Chapitre 2 - 1.2). Cette approche a permis la modélisation de la cinétique de 
sulfatation des BOF par H2S. 
Chaque réacteur de 2 L a été rempli d’un mélange de gaz N2/H2S ayant une composition 
donnée. Dans un premier temps, l’azote a été substitué aux autres gaz du biogaz étant donné 
qu’il ne semble pas influencer les performances de capture (chapitre 1 - 3.3.3). Pour des 
raisons de sécurité liées à la toxicité d’H2S, le mélange de gaz N2/H2S a été réalisé en trois 
temps. Dans un premier temps, le réacteur a été balayé par de l’azote avec un débit de 
10 NL/min pendant 5 min (Figure 46.a). En parallèle, un volume défini d’H2S a été prélevé à 
la seringue dans une ampoule placée dans une enceinte ventilée (Figure 46.b). A la fin du 
balayage avec N2, le réacteur a été fermé hermétiquement avec le bouchon auquel le panier de 
laitiers préalablement humidifiés a été suspendu. De la même façon que pour l’étude de la 
carbonatation du CO2, l’eau a été apportée à la seringue. Un fois fermé, l’H2S a pu être injecté 
dans le réacteur et mélangé au N2. A cet instant, le chronomètre a été déclenché et le réacteur 
placé sous agitation pendant toute la durée des expériences (6 heures). Les expériences ont été 
réalisées dans une salle thermostatée à 20°C. 
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Figure 46. Système de remplissage en mélange de gaz N2/H2S du réacteur en statique 
1.1.1 Conditions de référence et gamme d’étude 
La première phase expérimentale en statique a consisté en la mise en évidence de la réaction 
entre les BOF et l’H2S et ce, dans des conditions de référence (Tableau 22). Dans une logique 
initiale de combiner capture de CO2 et H2S sur les laitiers, les conditions de référence ont été 
fixées conformément aux résultats obtenus sur la carbonatation en statique. Ainsi, les 
conditions opératoires de température et de pression ont été fixées aux conditions ambiantes, 
la granulométrie de laitiers BOF sélectionnée a été de 0 à 1 mm, désignée par le terme de 
« la  poudre » comme cela a été défini dans le chapitre 2, et le taux d’humidification a été pris 
égal à 0,2 L/kg. 
La concentration de référence en H2S dans le binaire de synthèse N2/H2S étudié a été fixée à 
200 000 ppmv (20%). Dans ce cas, les réacteurs contiennent initialement 0,4 LH2S soit 0,46 g 
d’H2S. Cette concentration en H2S élevée par rapport à celle d’un biogaz agricole réel a été 
choisie en raison de la limite de détection de l’appareil d’analyse utilisé en réacteur statique 
mesurée à 5 000 ppmv.  
La capacité de capture théorique des laitiers BOF étudiée a été évaluée à partir de leur teneur 
en Fe2O3 mesurée et présentée dans le chapitre précédent (Tableau 18). Sachant que la 
réaction de sulfuration consomme 3 moles d’H2S par mole de Fe2O3 (éq. 19) soit 
638,7 gH2S/kgFe2O3 et que les BOF contiennent 26,5

 0,3% de Fe2O3, cela conduit à  

CH 2S / BOF
théorique = 169,

 2 gH2S/kgBOF. Afin d’évaluer les performances de capture des laitiers, la 
quantité d’H2S doit être en excès vis-à-vis du fer.  La masse de référence introduite dans le 
réacteur a ainsi été de 2 g.  
Seule l’influence du taux d’humidification en lit fixe a été étudiée dans l’étude paramétrique. 
Deux taux L/S centrés sur la valeur de référence de 0,2 L/kg ont été mis en place : 
a b
Réacteur
Bouteille N2 Bouteille H2S
Ampoule
Seringue Gaz
Vers 
atmosphère
Seringue Gaz
 Contenant H2S
Réacteur 
 Contenant N2
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 L/S = 0 L/kg correspondant à un ajout d’eau nul, 
 L/S = 0,35 L/kg qui est le taux maximal possible  avant écoulement d’eau hors du lit 
de laitiers. Il n’est donc pas possible de tester des taux d’humidification plus élevé. 
Tableau 22. Conditions de référence et gamme d’étude paramétrique de la sulfuration des BOF en statique 
Paramètres Valeur de référence Gamme d’étude 
Température Ambiante (20°C) - 
Pression Atmosphérique (1,013 bar) - 
La composition du biogaz 
N2/H2S  
80/20 %vol. 
- 
Le type de matériau BOF en poudre - 
Le taux d’humidification 0,2 L/kgBOF (5 mL) 0, 0,2, 0,35 
La quantité de laitiers BOF 2 g - 
1.1.2 Méthodes de mesure 
Les prélèvements ont été faits en triplicat à un temps de réaction donnés. Chaque point 
présenté a résulté de la moyenne de ces trois prélèvements. Les échantillons prélevés à l’aide 
d’une seringue gaz de 100µL via un septum ont été analysés par chromatographie en phase 
gazeuse. Une colonne d’analyse Carboxen 1006 a été utilisée et la détection a été faite à 
230°C dans un détecteur de conductivité thermique (TCD pour Thermal Conductivity 
Detector). L’analyse par chromatographie a permis de connaitre la composition du gaz restant 
dans l’atmosphère du réacteur au cours du temps.  
1.1.3 Exploitation des résultats 
L’exploitation des résultats expérimentaux obtenus a été réalisée sur la base de trois grandeurs 
caractéristiques :  
 la capacité de capture d’H2S : Elle représente la masse d’H2S captée par kilogramme 
de laitiers BOF (éq. 66). Cette donnée traduit la capture effective d’H2S par les BOF et 
a été utilisée pour l’analyse des résultats en conditions de références ; 

CH2S / BOF gH2S /kgBOF 
mH2S capté (g)
mBOF (kg)
 éq. 66 
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 le rendement de capture massique d’H2S : Il a été défini comme le rapport entre la 
capacité de capture effective déterminée expérimentalement et la capacité de capture 
théorique d’un matériau définie par bilan matière (éq. 90). Cette grandeur 
adimensionnelle

H2S / BOF
 a permis d’analyser les résultats de l’étude paramétrique sur 
le taux d’humidification à t = 1 h et t = 6 h en s’affranchissant des données variables ; 

H2S / BOF %mass. 
CH2S / BOF
Expé
CH2S / BOF
Théorique
100  
éq. 90 
 les taux de conversion massique des BOF : cette grandeur représente la quantité 
d’oxyde de fer ayant été convertie en sulfure de fer par gramme de BOF (éq. 91). La 
masse de Fe2O3 ayant réagi a été calculée par bilan molaire sur la réaction de 
sulfuration (éq. 19). 

BOF %mass. 
mFe2O3 réagit
mBOF
100 
mH2S réagit
mBOF

MFe2O3
3.MH2S
 éq. 91 
1.1.4 Modélisation cinétique en réacteurs statiques 
La modélisation cinétique de la réaction de sulfuration du fer par H2S sur les BOF s’est basée 
sur les résultats obtenus en conditions de référence. Elle a été réalisée suivant la même 
méthode que pour la carbonatation (Chapitre 2 - 1.2.4) conduisant à l’équation (éq. 78).  

rm  
1
3
d bH2S / BOF
mol 
dt
 
d bFe2O3 / BOF
mol 
dt
 km '. bH2S / BOF
mol 
 '
bFe2O3 / BOF
mol 
 '
 
éq. 92 
La définition de la constante cinétique 

km '
 et des ordres de réaction 

'  et 

'  de la loi 
cinétique de l’équation (éq. 92) a été réalisée par régressions linéaires telles que

y  km '.x
 
avec : 

y 
1
3
d bH2S / BOF
mol 
dt
x  bH2S / BOF
mol 
 '
bFe2O3 / BOF
mol 
 '






 
 
Les ordres partiels 

'  et 

'ont été respectivement pris égaux à 0, 1, 2 et 3. Les constantes 
cinétiques ainsi que les coefficients de corrélation obtenues pour chaque régression ont été 
analysés et comparés. Les valeurs de 

'  et 

' conduisant au coefficient de corrélation R² le 
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plus élevé ont été retenues. La molalité 

bH2S / BOF
mol  a alors pu être exprimé par l’intégration de 
l’équation (éq. 92) avec 

bFe2O3 / BOF
mol  définie en fonction de 

bH2S / BOF
mol . 
1.2. Banc d’essais en colonne dynamique  
Des essais ont été menés sur une colonne en condition dynamique à l’échelle 1/100. La 
colonne a été conçue avec un diamètre de 30 mm et une hauteur utile de 50 mm conduisant à 
un volume utile de 35 mL (Figure 47). Le lit de matériau a été maintenu en lit fixe à l’aide 
d’une grille perforée en acier inoxydable de maille 100 µm. Il est traversé de façon 
descendante par le binaire N2/H2S dont la composition est fixée par des débitmètres massiques 
(

Ý m N 2
 et

Ý m H 2S
), l’azote se substituant aux autres gaz du biogaz qui ne semble pas impacter la 
réaction de sulfuration (chapitre 1 - 3.3.3). En sortie, une partie du gaz est envoyée vers 
l’analyseur par pompage. Le gaz restant passe par une cartouche de garde captant l’H2S 
résiduel avant d’être rejeté dans l’atmosphère. De l’air du réseau d’air comprimé a été ajouté 
pour permettre l’analyse d’H2S qui a nécessité un apport d’oxygène. 
 
 
Figure 47. Banc d’essai pour l’étude de la sulfuration des BOF en conditions dynamiques au laboratoire 
D = 30 mm
Lit de laitiers 
mmat
Hutile = 50 mm
N2
H2S
2N
m
Vers cartouche 
de garde H2S
airm
Air
Vers analyse 
[H2S]s
B
y
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s
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Figure 48. Système d’alimentation (a) et de sortie gaz (b) du banc d’essai pour l’étude de la sulfuration des BOF 
en conditions dynamiques au laboratoire 
 
Figure 49. Colonne du banc d’essai de la sulfuration des BOF en conditions dynamiques au laboratoire 
1.2.1 Conditions de référence et gamme d’étude 
Le débit total entrant a été fixé au 100
ème
 du débit de biogaz brut qui serait appliqué en entrée 
de désulfurisation dans le cas d’étude à savoir 5,58 Nm3/h5. Ramené à l’échelle du laboratoire, 
ce débit réel correspond à 51 NL/h soit 0,85 NL/min. Dans ces conditions, la vitesse de 
passage du gaz a été de 0,02 m/s.  
La concentration en H2S initiale a été fixée à 400 ppmv. Cette valeur supérieure au cas réel 
(100 ppmv en moyenne) a été choisie afin de réduire par quatre la durée des expériences tout 
                                                 
5
 La définition de ce débit est détaillée dans le chapitre 4 dans la partie relative à la conception d’une filière de 
production de bio-GNV à l’échelle individuelle (voir Tableau 28). Il a principalement été conditionné par le 
matériel sélectionné pour le débit d’admission de la station de compression HP sélectionnée de 3,17 Nm3/h. 
Sortie colonne
Arrivée d’air 
de dilution
Vers analyseur
Cartouche de 
garde H2S
Débitmètre N2
Vers la colonne
Alimentation en N2 
pour l’inertage
Arrivée 
H2S
a b
Alimentation en 
[N2]e et [H2S]e
Sortie gaz vers 
cartouche et analyse
By-pass
Alimentation en N2 
pour l’inertage
Colonne
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en restant dans le même ordre de grandeur. 
Le taux d’humidification de référence a été fixé à L/S = 0,2 L/kg afin de positionner le taux de 
référence au centre de l’étude paramétrique. Le taux L/S = 0 L/kg a permis d’étudier l’effet de 
la présence d’eau additionnelle et le taux L/S = 0,35 L/kg correspond à la quantité maximale 
d’eau qui a pu être ajoutée  au lit de matériau. 
Les 20 g de laitiers BOF en poudre correspondent à la quantité maximale pouvant être 
introduite dans la colonne. Cela a permis de maximiser la hauteur de lit afin de limiter la 
création de chemins préférentiels pouvant être engendrés par une hauteur de lit trop faible. La 
hauteur de lit de référence a alors été de 30 mm conduisant à un temps de séjour de 
1,5 secondes. Deux granulométries plus importantes que celle de référence (poudre < 1 mm) 
ont également été testées.  
Dans un premier temps, il a été décidé de faire circuler le gaz de façon descendante au travers 
du lit de laitiers. Ce choix de circulation a été motivé par les préconisations reportées par 
McKinsey Zicari (2013) pour la mise en œuvre de la désulfurisation sur média imprégné de 
fer. Les résultats en conditions de référence ont ensuite été comparés à ceux obtenus avec un 
écoulement du gaz ascendant.  
Tableau 23. Conditions de référence et gamme d’étude paramétrique de la sulfuration des BOF en dynamique 
Paramètres Valeur de référence Gamme d’étude 
Température Ambiante (20°C) - 
Pression Atmosphérique (1,013 bar) - 
Débit volumique total 0,85 NL/min 0,42 / 0,64 / 0,85 / 1,70 NL/min 
La composition initiale en CO2 400 ppmv - 
Le taux d’humidification 0,2 L/kg 0 /  0,2 / 0,35 
Quantité de BOF 20 g - 
Granulométrie des BOF En poudre (< 1 mm) 1 - 2,5 mm  et 2,5 - 4 mm 
Sens de circulation du gaz Descendant Ascendant et descendant 
1.2.2 Méthodes de mesure 
L’analyse de la composition du gaz en sortie de la colonne pilote a été réalisé par la mesure 
du SO2 total avec un ONYX 5250 couplé à un four catalytique COSMA convertissant l’H2S 
en SO2 : 
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 le four catalytique COSMA a permis d’oxyder à 900 C l’H2S en SO2 en présence 
d’oxygène par la réaction (éq. 93). C’est pour cette raison qu’un flux d’air de dilution 
a été ajouté sur le gaz sortant de la colonne et avant analyse (Figure 47). Le débit a été 
fixé en large excès à 0,5 NL/h quelque soit le débit circulant dans la colonne. En effet, 
d’après la réaction d’oxydation mise en place, le bilan molaire a permis de déterminer 
que 1,49 NLO2/NLH2S sont nécessaire à la réaction soit un débit de 0,54 mL/min en 
conditions de référence ; 

2 H2S  3 O22 SO2 2 H2O
 éq. 93 
 la partie analyse ONYX 5250 a permis la mesure en continu de la concentration en 
SO2 total, 

vSO2
S exprimée en ppmv. Dans notre cas, cette mesure a été convertie en 
concentration totale en H2S, 

vH2S
S , à l’aide d’un facteur de conversion 

Conversion
 égal à 
75% déterminé à partir d’un mélange de gaz étalon N2/H2S à 400 ppmv d’H2S. 

vH2S
S Conversion vSO2
total éq. 94 
Toutes les mesures présentées dans cette partie correspondent à la moyenne des résultats 
obtenus sur trois expériences réalisées dans des conditions identiques. Cette technique de 
mesure présente une précision de l’ordre de 0,1 ppmv et une limite de détection nulle. 
1.2.3 Exploitation des résultats 
Le suivi de la concentration d’H2S en sortie de la colonne dynamique 

vH2S
s  au cours du temps 
a permis de tracer les courbes de percées pour chaque essai tel que 

vH2S
s /

vH2S
e  = f(t). L’étude 
paramétrique a été réalisée sur la base des rendements de capture d’H2S noté 

H2S / BOF
 (éq. 90). 
La capacité de capture d’H2S, notée 

CH2S / mat
 (éq. 66), a également été utilisée pour représenter 
le potentiel de capture d’H2S par kilogramme de matériaux. 
Pour les essais en colonne dynamique, ces grandeurs ont été définies pour deux niveaux de 
concentrations en sortie :  
 

vH2S
s  = 3,3 ppmv : cette valeur seuil a été fixée en raison de l’objectif de 
désulfurisation pour la production de bio-GNV (Tableau 6 - p.46). Les résultats à ce 
temps ont permis de connaitre les performances effectives du matériau nécessaires au 
dimensionnement de l’unité réelle. 
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 

vH2S
s = 

vH2S
e : il s’agit de l’instant où la saturation du matériau est atteinte  
(

vCO2
s /

vCO2
e  = 0,95). Cette donnée est utile à l’interprétation des résultats du point de vue 
mécanistique puisque les résultats à saturation ont pu être assimilés à un état de quasi-
équilibre entre les deux phases réactives. 
2. Résultats et discussion 
2.1. Essais en réacteurs statiques 
2.1.1 Réactivité des laitiers BOF en conditions de référence 
Après 6h de temps de contact, la concentration volumique en H2S est passée de 20% à 12% 
dont 86% ont été captés en moins de 2 heures de temps de contact. Cela conduit à la capture 
totale de 

CH2S / BOF
batch = 119,5 gH2S/kgBOF (Figure 50). Ce résultat correspond à un rendement de 
capture d’H2S par les BOF de 70,5%. En comparaison, les résultats d’Asaoka et al. (2013) qui 
étudiaient la capture d’H2S par des laitiers sidérurgiques placé en suspension ont montré une 
capacité de capture de 7,5 gS/kgmatériau. Il semble donc que l’approche en lit fixe permette une 
capture plus efficace qu’en suspension. Il est également intéressant de noter que 68,6% de la 
capture d’H2S a eu lieu dans la première heure de temps de contact avec les BOF. Cette 
observation permet de considérer que la cinétique de réaction est ralentie après t = 1h. Il est 
probable que la formation de sulfure de fer solide à la surface des laitiers soit la cause de ce 
ralentissement. On constate en effet que cette diminution de la cinétique est obtenue pour un 
taux de conversion des laitiers BOF de 13,5% correspondant à la fraction massique des laitiers 
ayant réagie pour capter l’H2S (Figure 51). Sachant que les laitiers BOF contiennent  
26,5 ± 0,3% de Fe2O3, ce résultat signifie que seulement la moitié du Fe2O3 a réagi.  
 
Figure 50. Evolution au cours du temps de la composition volumique en H2S de l’atmosphère du réacteur 
statique en conditions de référence 
y = -0,01ln(x) + 0,14
R² = 0,97
10%
12%
14%
16%
18%
20%
0 1 2 3 4 5 6
C
o
m
p
o
si
ti
o
n
 v
o
lu
m
iq
u
e
 e
n
 H
2
S 
(%
vo
l.
)
Temps (h)
Chapitre 3. Etude expérimentale de la sulfuration hétérogène de laitiers sidérurgique par H2S en lit fixe 
Page | 149 
 
Figure 51. Taux de conversion massique des BOF au cours du temps 
2.1.2 Modélisation cinétique en conditions de référence 
Les régressions linéaires suivants les différentes valeurs des ordres partiels de réaction 

'et 

' ont fait apparaitre une cinétique d’ordre 3 par rapport à la quantité d’oxydes de fer avec le 
coefficient de corrélation R² le plus élevé de 0,821 (Tableau 24 et éq. 95).  

rm  
1
3
d bH2S / BOF
mol 
dt
 km 'ordre3 / Fe2O3 . bFe2O3 / BOF
mol 
3
 
éq. 95 
Tableau 24. Modélisation cinétique de sulfuration du fer par H2S sur les BOF en réacteurs statiques  
(courbe en Annexe 4) 
Ordre de 
réaction 
Equations cinétiques 
Régression linéaire 

'  

' Constante cinétique kmi’ R² 
0 
1 

km 'ordre1/ Fe2O3 . bFe2O3 / BOF
mol  0,561 h
-1
 0,360 
2 

km 'ordre2 / Fe2O3 . bFe2O3 / BOF
mol 
2
 0,580 kg.mol
-1
.h
-1
 0,639 
3 

km 'ordre3 / Fe2O3 . bFe2O3 / BOF
mol 
3
 0,524 kg².mol
-2
.h
-1
 0,821 
1 
0 

km 'ordre1/ H2S . bH2S / BOF
mol   0,076 h
-1 
 0,168 
2 

km 'ordre2 / H2S . bH2S / BOF
mol 
2
 0,013 kg.mol
-1
.h
-1
 0,333 
3 

km 'ordre3 / H2S . bH2S / BOF
mol 
3
 0,002 kg².mol
-2
.h
-1
 0,485 
1 1 

km 'ordre11 . bH2S / BOF
mol  bFe2O3 / BOF
mol  0,098 kg.mol
-1
.h
-1
 0,447 
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Cette expression traduit l’indépendance de la réaction globale de sulfuration vis-à-vis de le 
molalité d’H2S. Cette observation signifie que la cinétique de sulfuration du fer des laitiers 
semble être limitée par la dissolution du fer en cations ferreux et ferriques Fe
2+
 et Fe
3+
. 
Contrairement à la carbonatation des BOF qui semble suivre le modèle à cœur rétrécissant, la 
loi cinétique de la sulfuration du fer traduit donc un mécanisme nécessitant le transfert des 
atomes de fer de la phase solide vers la phase aqueuse. Dans les premiers instants, le fer 
surfacique réagirait rapidement avec l’H2S dissous dans le film d’eau conduisant au dépôt de 
Fe2S3 autour des particules de laitiers. L’accumulation de ce précipité pourrait avoir pour effet 
de limiter la diffusion du fer vers les sites réactifs à l’interface solide-eau. L’hypothèse d’un 
mécanisme réactionnel surfacique peut donc être faite où l’interface laitier-eau constituerait le 
milieu réactionnel. Ce résultat pourrait s’apparenter aux observations de Laure Neveu (2011) 
dans ses travaux de thèse sur l’étude de la cinétique et le mécanisme de sulfuration de ZnO 
par H2S. L’auteur a démontré que le modèle à cœur rétrécissant ne s’appliquait pas à la 
sulfuration de ZnO et a identifié une cinétique limitée par la diffusion ou une étape 
réactionnelle à l’interface ZnO/ZnS. Bien que cette étude ait été réalisée en milieu hétérogène 
sec, la cinétique observée diminuant au cours du temps semble toutefois se rapprocher des 
observations faites ici.   
L’équation (éq. 95) peut également s’écrire comme l’équation (éq. 96). L’intégration de cette 
expression de la loi cinétique conduit à la définition de la molalité en Fe2O3 en fonction du 
temps (éq. 98).  


d bFe2O3 / BOF
mol 
dt
 km 'ordre3 / Fe2O3 . bFe2O3 / BOF
mol 
3
 
éq. 96 


d bFe2O3 / BOF
mol 
bFe2O3 / BOF
mol 
3
bFe2O3 /BOF
mol 
0
bFe2O3 /BOF
mol 
t
  km ' .dt
0
t
  éq. 97 

bFe2O3 / BOF
mol t  
bFe2O3 / BOF
mol 
0
2.km ' . bFe2O3 / BOF
mol 
0

 


2
.t 1
 éq. 98 
Sachant que 

bH2S / BOF
mol t  peut s’écrire comme une fonction de 

bFe2O3 / BOF
mol t  (éq. 99), l’évolution 
de la molalité en H2S au cours du temps a pu être établie en fonction de km’ et des molalités 
initiales en H2S et Fe2O3 (éq. 100). 
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Le tracé de 

bH2S / BOF
mol t  a permis de mettre en évidence une bonne corrélation entre le modèle 
et les points expérimentaux (R² = 0,821) (Figure 52). L’équation cinétique de la sulfuration du 
fer par l’H2S sur les BOF  a tout de même été ajustée pour atteindre un coefficient de 
corrélation R² de 0,92 pour une valeur de 

km '
 = 0,612 L²/mol²/h (éq. 101). 

rm  0,612. bFe2O3 / BOF
mol 
3
 éq. 101 
 
Figure 52. Modélisation de la cinétique de capture massique du H2S sur les BOF 
2.1.3 Influence du taux d’humidification 
Sans ajout d’eau, le rendement de capture d’H2S est nul après 1h de temps de contact sur les 
BOF et atteint seulement 22% après 6h (Figure 53). Pour des taux d’humidification de 0,2 et 
0,35 L/kg, les rendements de capture d’H2S ont en revanche été équivalents atteignant 
respectivement 48% et 44% après 1h. Pour ces deux mêmes taux L/S, le rendement de capture 
d’H2S après 6 h a été plus important avec L/S = 0,35 L/kg qu’avec L/S = 0,2 L/kg. Ces 
mesures montrent que l’augmentation du taux d’humidification L/S induit une augmentation 
de la cinétique de capture d’H2S. Cette observation peut être mise en perspective avec les 
résultats de Cherosky et Li (2013) sur la capture d’H2S par sulfuration sur un media imprégné 
de fer ayant une granulométrie comprise entre 0,5 et 2,4 mm. Les auteurs ont ainsi montré que 
le passage de 0,04 à 0,35 L/kg permettait d’augmenter significativement le rendement de 
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capture d’H2S (de 55 à 82%) à t = 6 h. D’après la loi de vitesse de la sulfuration, cette 
accélération de la cinétique pourrait être due à la cinétique de solubilisation du fer, elle-même 
liée au pH de la solution (chapitre 1 - 3.1.1). L’augmentation de la quantité d’eau pourrait se 
traduire par une baisse du pH de la solution par diminution de la concentration en ion OH
-
.  
Cela aurait pour effet d’accélérer la cinétique de solubilisation du fer et, ainsi, d’augmenter le 
rendement de capture d’H2S en réacteur statique à un temps donné (t = 1 h et t = 6 h).  
La quantité d’eau, constituant le milieu réactionnel, semble donc devoir être maximal afin 
d’optimiser la cinétique de capture d’H2S. Rappelons que lors des essais en réacteurs statiques 
de la carbonatation, l’augmentation du taux L/S au-delà de 0,2 L/kg conduisait à la chute du 
rendement de capture du CO2. Il s’agissait dans ce cas de l’obstruction des pores limitant la 
diffusion du CO2 qui est le paramètre cinétiquement limitant de la carbonatation sur les 
laitiers BOF. Ce phénomène n’ayant pas été observé sur la sulfuration des laitiers, ces 
observations tendent à confirmer le modèle cinétique qui traduit une cinétique limitée par la 
solubilisation du fer dans l’eau.  
 
Figure 53. Influence du taux d’humidification sur la sulfuration du fer par H2S sur les BOF en statique 
2.1.4 Conclusion sur les essais en réacteurs statiques 
Dans un premier temps, les essais en réacteurs statiques ont permis de mettre en évidence la 
faisabilité de la capture d’H2S par les BOF humidifiés en lit fixe à hauteur de  

CH2S / BOF
batch = 119,5 gH2S/kgBOF. D’après les résultats d’Asaoka et al. (2013) qui ont montré une 
capacité de capture de 7,5 g de soufre par kilogramme de laitiers sidérurgique en suspension, 
il semble que l’approche en lit fixe permette d’atteindre de meilleures performances.  
La modélisation de la cinétique a conduit à l’identification du mécanisme de sulfuration du fer 
par H2S. La loi cinétique semble traduire un mécanisme limité par l’étape de solubilisation du 
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fer dans la phase aqueuse. Il a alors été considéré que le mécanisme de sulfuration du fer des 
laitiers BOF par H2S était surfacique et que l’interface solide-eau constituait le milieu 
réactionnel. 
L’étude du taux d’humidification L/S a permis de valider les observations de la littérature sur 
l’influence de l’eau. En effet, il a été constaté que l’augmentation du taux d’humidification 
permettait l’accélération de la cinétique de capture d’H2S après 6 h de temps de contact. Cette 
observation diffère des résultats obtenus sur la carbonatation accélérée des laitiers par le CO2 
qui a présenté une diminution du rendement de capture pour L/S > 0,2 L/kg. Cette différence 
a permis de confirmer le mécanisme réactionnel surfacique de sulfuration du fer par H2S sur 
les laitiers BOF. Avec un taux maximal L/S de 0,35 L/kg, la capacité de capture en réacteur 
statique obtenue a été optimale avec 

CH2S / BOF
batch = 142 gH2S/kgBOF. 
L’observation de la réactivité des BOF vis-à-vis d’H2S et la modélisation cinétique ont permis 
de confirmer la faisabilité technique de la désulfurisation du biogaz par les laitiers BOF. Des 
essais en dynamique ont donc été réalisés en laboratoire afin de : 
 valider les hypothèses sur le mécanisme de sulfuration des laitiers BOF par H2S ; 
 connaitre les performances épuratoires de ce matériau en condition contrôlées. 
2.2. Essais en colonne dynamique 
2.2.1 Réactivité des laitiers BOF en conditions de référence 
Quatre courbes de percée ont été obtenues en conditions de références identiques et ont 
montrés des tendances similaires (Figure 54). En effet, les courbes suivent une pente similaire 
après percée avec des durées en zones de transferts comprises entre 95 et 182 minutes. Elles 
font également apparaitre une légère diminution de la capture d’H2S lorsque 

vCO2
s /

vCO2
e
 
approche les 80%. Cette baisse pourrait être due à un effet catalytique des cristaux de sulfure 
de fer formés par sulfuration d’H2S conduisant à la création de nouveaux sites réactifs. En 
effet, l’accumulation de ce solide à la surface des laitiers pourrait permettre la reprise de la 
capture de nouvelles molécules d’H2S. Ce phénomène a d’ores et déjà été observé par Le 
Leuch et al. (2003) lors de travaux sur l’adsorption et l’oxydation d’H2S sur du tissu de 
charbon activé. Les auteurs ont observé un effet catalytique du soufre adsorbé lorsque la 
concentration molaire atteignait 2 mmol/g. Bien que la réaction mise en jeu dans ces travaux 
soit différente de celle étudiée ici, il est possible qu’un phénomène similaire soit à l’origine de 
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la reprise de la capture d’H2S.  
Le rendement de capture moyen d’H2S à la valeur seuil de 3,3 ppmv a été de 3,1

0,6% 
correspondant à une capacité de capture de 5,2

0,9 gH2S/kgBOF. A saturation, cette capacité a 
atteint 7,8 

1,6 gH2S/kgBOF pour un rendement de capture de 4,6

0,9%. Ce résultat peut être 
comparé à ceux de Huynh et al. (2011) sur leurs essais de désulfurisation d’un mélange de gaz 
CO2/H2S par des boues rouge issues de la production d’alumine à partir de bauxite 
(Chapitre 1 - 3.4.1 et Tableau 15 - p.98). Les auteurs ont en effet rapporté une capacité de 
capture de 12,6 gH2S/kg de matériaux contenant 43% de Fe2O3 soit un rendement de capture 
de 4,6 %. Cette valeur proche de celle obtenue dans notre étude ainsi que les similitudes dans 
la mise en œuvre ont permis de valider l’approche générale. Toutefois, ces résultats peu 
élevés ont conduit à l’étape suivante d’optimisation par une étude paramétrique. 
Les temps de percée observés ont présenté une disparité allant de 172 min pour la référence 2 
à 273 min pour la référence 4 (Figure 54). L’écart-type sur les quatre capacités de capture à 
3,3 ppmv en découlant a représenté 18% de la moyenne. Cette valeur a toutefois été 
considérée comme acceptable étant donné les nombreuses sources d’erreurs possibles lors de 
la mise en place des expériences (pesée des laitiers, méthode d’ajout d’eau, débitmètres, 
analyse).  
 
 
Figure 54. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H2S en dynamique (conditions de référence) 
En fin d’expérimentation, une croute de matériaux noircis a été observée sur la partie 
supérieure du lit. Sachant que le gaz circule de façon descendante dans ces essais de référence, 
ces observations traduisent un mécanisme assimilable à un réacteur piston évoluant suivant un 
front de réaction. La couleur noire est en effet significative de la production de sulfure de fer. 
Un assèchement du lit de BOF a également été visuellement constaté en fin d’expérimentation. 
Il est probable que l’eau d’humidification ait été entrainée par le gaz sec circulant dans la 
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colonne. 
Les résultats obtenus en condition de référence ont montré que 0,78 kg de BOF seraient 
nécessaires à la désulfurisation d’un biogaz à 100 ppmv pour la production d’un plein de bio-
GNV en conditions réelles. Bien que cette quantité puisse être mise en œuvre à l’échelle 
individuelle, le rendement de capture de 3,1

0,6% reste faible et peut être augmenté par 
l’optimisation des paramètres opératoires tels que la granulométrie, le taux d’humidification, 
le temps de séjour et le sens de circulation du gaz dans la colonne.   
2.2.2 Influence de la granulométrie  
Les courbes de percées pour les granulométries de laitiers BOF supérieures à celle de 
référence (< 1 mm) ont montrés des percées rapides. En effet, les durées en zone de transfert 
de 26 et 10 minutes respectivement pour les BOF 1 - 2,5 mm et les BOF 2,5 – 4 mm sont 
nettement inférieures à celles constatées en conditions de référence (de 95 à 182 minutes). 
Cette augmentation de la zone de transfert pourrait être due à la tortuosité du lit qui est 
d’autant plus importante que la granulométrie est faible. Ainsi, le chemin parcouru par le gaz 
est plus important lorsque la granulométrie est faible ce sui augmente le temps de séjour dans 
le lit et donc la capture d’H2S.  
Ces deux courbes ont également permis de mettre en évidence la capture totale de l’H2S 
entrant avant percée. Ce résultat signifie que, quelle que soit la granulométrie testée, aucun 
chemin préférentiel n’a été observé.  
 
Figure 55. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H2S en dynamique – Influence de la granulométrie 
L’augmentation de la granulométrie des laitiers BOF au-delà de 1 mm a également entrainé 
une chute des rendements de capture d’H2S à la valeur seuil de 3,1% à 1,8 et 1,0% (Figure 56). 
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Cette tendance est en adéquation avec les observations dans la littérature (présentées  
Chapitre 1 - 3.3.2) et les résultats en carbonatation du CO2. En effet, la nature surfacique du 
mécanisme réactionnel de la sulfuration du fer permet de conclure que l’augmentation du 
diamètre apparent des grains de laitiers entraine une baisse de la surface réactive et donc du 
taux de capture à la percée.  
L’échantillon de laitiers de granulométrie inférieure à 1 mm a donc permis d’obtenir le 
rendement le plus élevé. Ce résultat est toutefois à considérer avec précaution et ne permet 
pas de dire si un échantillon ayant une répartition granulométrie différente entre 0 et 1 mm 
conduirait aux mêmes résultats. En effet, il est possible, par exemple, qu’un mélange de 
laitiers contenant une majorité de particules très fines de l’ordre du micron puisse conduire au 
colmatage du lit. 
 
Figure 56. Influence du la granulométrie sur la sulfuration des BOF par H2S en dynamique 
2.2.3 Influence du taux d’humidification 
Les courbes de percées pour L/S = 0 L/kg (Figure 57) et L/S = 0,35 L/kg (Figure 58) ont 
montré des disparités. La première concerne l’absence de pallier de capture lorsque 
L/S = 0 L/kg contrairement à ce qui a été observé en présence d’eau d’humidification. 
L’hypothèse selon laquelle le pallier est dû à la création de nouveaux sites réactifs par 
l’accumulation de sulfures de fer pourrait donc nécessiter la présence d’eau. La seconde 
différence porte sur la durée en zone de transfert. Elle a été d’au moins 250 min pour L/S = 0 
L/kg quand celle pour L/S = 0,35 L/kg a été d’au maximum 170 min. Cette différence a 
permis de mettre en évidence l’effet de l’eau sur la cinétique de capture d’H2S qui a été 
augmentée en présence d’eau d’humidification. Sachant que celle-ci est limitée par la 
solubilisation des oxydes de fer, il semble donc que l’augmentation de la quantité d’eau 
initiale dans le lit permette d’augmenter la vitesse de solubilisation du fer.  
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De plus, l’ajout d’eau a également permis d’augmenter le rendement de capture d’H2S au 
seuil de 3,3 ppmv et a été maximal avec L/S = 0,35 L/kg (Figure 59).  
 
Figure 57. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H2S en dynamique – L/S = 0 L/kg 
 
Figure 58. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H2S en dynamique – L/S = 0,35 L/kg 
 
Figure 59. Influence du taux d’humidification sur la sulfuration des BOF par H2S en dynamique 
Ces résultats, également observés en réacteur statique, ont conduit à la conclusion que la 
quantité d’eau est un paramètre clé dans le processus de sulfuration du fer par H2S et doit être 
maximisée. Le taux maximal de L/S = 0,35 L/kg a donc été sélectionné comme valeur 
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optimale d’humidification pour la mise en œuvre de la désulfurisation du biogaz sur lit fixe de 
laitiers BOF. Ce résultat est d’ailleurs en accord avec la littérature qui fait état d’un taux 
d’humidification optimum compris entre 0,15 et 0,35 L/kg pour Cherosky et Li (2013) et 
0,40 L/kg pour Kohl et Nielsen (1997) dans la cas de sulfuration sur médias imprégnés 
(Chapitre 1 - 3.3.1). 
Cette campagne d’expériences a également permis de valider la méthode d’humidification par 
aspersion d’eau sur le lit fixe contrairement aux résultats sur la carbonatation. En effet, il a été 
constaté que les écarts de mesures sur les essais en triplicat étaient du même ordre de 
grandeur quelque soit le taux L/S mis en œuvre (Figure 59). Ce constat a permis de considérer 
que la méthode de l’humidification avait un effet négligeable devant les autres sources 
d’erreurs de mesures possibles.  
2.2.4 Influence du temps de séjour 
L’influence du temps de séjour sur les performances de capture d’H2S a été étudiée par 
variation du débit volumique entrant total (voir correspondances dans le Tableau 25 et les 
courbes de percée en Annexe 8).  
Tableau 25. Correspondances débit volumique, temps de séjour et vitesse de passage 
Débit volumique total 
Correspondances 
Temps de séjour  
(secondes) 
Vitesse de passage 
(m/s) 
0,42 NL/min 1,47 0,010 
0,64 NL/min 0,96 0,015 
0,85 NL/min 0,72 0,020 
1,7 NL/min 0,36 0,040 
 
Le rendement de capture moyen a été de 3,7

0,5% conduisant à un écart-type représentant 
14% de la valeur moyenne. Il semble donc qu’à la valeur seuil de 3,3 ppmv en sortie 
l’augmentation ou la diminution du débit volumique n’ait pas d’effet sur le rendement de 
capture dans la gamme de débit étudié (jusqu’à 1,7NL/min) (Figure 60). A saturation, les 
rendements de capture obtenus n’ayant pas présenté de tendances communes, il n’a pas été 
possible de dégager de conclusion sur ce résultat en l’état des essais. 
Ainsi, les temps de séjour mis en œuvre dans les présents travaux n’ont donc pas permis de 
constater une influence sur les performances de capture d’H2S.  
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Figure 60. Influence du temps de séjour sur la sulfuration des BOF par H2S en dynamique 
2.2.5 Influence du sens de circulation du mélange de gaz 
La courbe de percée obtenue en faisant circuler le gaz de façon ascendante a permis de 
constater le ralentissement de la cinétique de sulfuration après 800 minutes (Figure 61).  
 
Figure 61. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H2S en dynamique – Circulation ascendante 
De plus, la comparaison des résultats obtenus avec un gaz circulant de façon descendante et 
ascendante a permis de montrer que le rendement de capture à 3,3 ppmv n’était pas impacté 
par ce paramètre (Figure 62). Ce résultat a conduit à la conclusion que le sens de circulation 
n’avait pas d’effet sur la cinétique de capture d’H2S. Cela est d’ailleurs en adéquation avec la 
loi cinétique établie en réacteur statique qui a montré que la vitesse de capture d’H2S était 
limitée par la solubilisation du fer et non par la phase gaz.  
En revanche, à saturation, les essais avec un gaz circulant de façon ascendante ont conduit au 
rendement de capture de 7,7% contre 4,6% pour un gaz descendant. Cette variation pourrait 
être due à l’assèchement du lit de laitiers qui est favorisé lorsque le gaz circule dans le sens 
gravitationnel. Il est possible en effet que l’entrainement de l’eau d’humidification par le gaz 
soit plus important lorsque celui-ci circule de haut en bas.  
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Figure 62. Influence du sens de circulation du gaz sur la sulfuration des BOF par H2S en dynamique 
2.2.6 Conclusion sur les essais en colonne dynamique 
Les essais menés en dynamique sur la sulfuration du fer par H2S en conditions de référence et 
l’étude paramétrique ont permis de montrer que : 
 les laitiers BOF placé en lit fixe ont permis la capture totale d’H2S conduisant à une 
concentration volumique nulle jusqu’à la percée à 3,3 ppmv respectant ainsi la 
spécification bio-GNV ; 
 la capacité de capture des laitiers a été de 5,2

0,9 gH2S/kgBOF à la valeur seuil en 
conditions de référence ; 
 plus la granulométrie des laitiers BOF est faible, plus le rendement de capture d’H2S à 
la valeur seuil et à saturation est élevé ; 
 le rendement de capture d’H2S a été maximal lorsque le taux d’humidification a été de 
L/S = 0,35 L/kg ; 
 la méthode d’humidification par aspersion a été validée contrairement à la 
carbonatation ; 
 les temps de séjour testés entre 0,4 et 1,5 secondes n’ont pas eu d’effets visibles sur les 
rendements de capture d’H2S à la valeur seuil de 3,3 ppmv ; 
 le sens de circulation du gaz a un effet sur le rendement de capture à saturation. 
Lorsque le gaz circule de la tête vers le pied de la colonne, l’assèchement du gaz est 
favorisé par la gravité. Il semble donc préférable de mettre en œuvre une colonne de 
désulfurisation traversée de façon ascendante par le gaz, bien que cela n’ait pas d’effet 
cinétique étant donné les résultats à la valeur seuil. 
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3. Conclusion sur la sulfuration du fer par H2S sur laitiers 
BOF 
La modélisation cinétique résultant des essais en réacteurs statiques a permis d’établir que la 
vitesse de capture d’H2S était limitée par l’étape de solubilisation du fer. Cette approche a été 
validée par l’étude paramétrique mettant en avant l’effet du taux d’humidification sur le 
rendement de capture à t = 1 h et t = 6 h.  
Les essais en colonne dynamique au laboratoire ont ensuite permis de constater la faisabilité 
de l’utilisation de laitier BOF pour la désulfurisation totale d’un biogaz initialement chargé à 
400 ppmv d’H2S. Avant que la valeur seuil de 3,3 ppmv ne soit atteinte, les laitiers BOF ont 
permis de capter 5,2

0,9 gH2S/kgBOF en conditions de référence. Le rendement de capture de 
4,6

0,9%, obtenu à saturation et très proche du rendement obtenu en conditions similaires 
par Huynh et al. (2011), a permis de considérer nos résultats comme pertinents.  
L’étude paramétrique menée sur la granulométrie, le taux d’humidification, le temps de séjour 
et le sens de circulation du gaz ont conduit aux conclusions suivantes : 
 Les laitiers BOF en poudre ayant une granulométrie inférieure à 1 mm ont conduit à 
un taux de capture d’H2S plus important que sur les échantillons de granulométrie 
supérieures. 
 L’eau a eu une influence clé sur les performances de capture d’H2S par sulfuration du 
fer sur des laitiers BOF placés en lit fixe. Le taux d’humidification semble devoir être 
maximale afin de favoriser la solubilisation des oxydes de fer qui ont un effet 
cinétique global sur la capture d’H2S. Le taux d’humidification de L/S = 0,35 L/kg a 
permis d’obtenir le rendement de capture le plus élevé au regard des autres taux testés. 
 Aucune influence du temps de séjour n’a été constatée dans la gamme étudiée 
comprise entre 0,4 et 1,5 sec. 
 Le sens de circulation a semblé avoir un effet asséchant sur le lit lorsque celui-ci est 
descendant.  
Les observations en réacteurs statiques et colonne dynamique ont permis de conclure que les 
performances de capture d’H2S par les laitiers BOF étaient principalement liées à la 
solubilisation en oxyde de fer de la phase solide vers le milieu réactionnel.   
La capacité de capture maximale obtenue à la valeur seuil de 3,3 ppmv en colonne dynamique 
Chapitre 3. Etude expérimentale de la sulfuration hétérogène de laitiers sidérurgique par H2S en lit fixe 
Page | 162 
a été de 7,0

 1,0 gH2S/kgBOF avec un taux d’humidification L/S de 0,35 L/kg et un débit 
descendant de 0,85 NL/min. Afin de valider ces résultats en conditions réelles et notamment 
sur les éventuels effets des autres gaz du biogaz sur les performances, une colonne pilote a été 
placée sur le site du cas d’étude. Les résultats sont présentés dans le quatrième chapitre de ce 
manuscrit. 
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Chapitre 4  
Faisabilité et bilan technico-
économique d’une filière de production 
de bio-GNV : Application à un cas réel 
Une étude technique et économique a été réalisée sur un cas d’étude réel, celui du GAEC du 
Bois Joly afin d’évaluer la faisabilité d’utiliser la carbonatation accélérée du CO2 et la 
sulfuration des laitiers BOF par H2S pour traiter un biogaz à l’échelle individuelle. La 
présentation du GAEC et la définition des objectifs de traitement du biogaz produit sur cette 
exploitation agricole seront réalisées dans une première partie. Dans une deuxième partie, 
l’étude expérimentale menée en conditions réelles sur la désulfurisation du biogaz par les 
laitiers BOF sera présentée. Les matériels et méthodes concernant la mise en place sur site 
d’une colonne pilote de capture d’H2S par des laitiers BOF seront exposées. Puis, les résultats 
obtenus et leur interprétation permettront d’évaluer la faisabilité d’utiliser les laitiers BOF 
pour la désulfurisation d’un biogaz réel. La troisième partie de ce chapitre portera sur la 
conception d’une filière complète de production de bio-GNV. Cette approche théorique a 
permis le développement d’une filière de procédé technologiquement réalisable à l’échelle 
individuelle. Les aspects économiques de cette même filière seront ensuite analysés suivant 
plusieurs scenarios. Finalement, un scenario permettant d’assurer une rentabilité minimum au 
projet sera proposé en conclusion de ce chapitre. 
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1.  Cas d’étude : le biogaz du GAEC du Bois Joly 
1.1. Présentation du cas d’étude 
Le GAEC du Bois Joly est une exploitation d’élevage de bovins et de lapin implantée à la 
Verrie en Vendée. Le biogaz du GAEC est produit par quatre méthaniseurs mésophiles (38-
40°C) fonctionnant en voie sèche et en discontinu. Il se compose essentiellement de méthane, 
de dioxyde de carbone, d’eau, d’hydrogène sulfuré et d’air (Tableau 26). La présence d’air est 
due au système de désulfurisation par oxydation biologique qui injecte de l’air dans le ciel 
gazeux des méthaniseurs. 
Les quatre méthaniseurs ont été initialement dimensionnés pour produire autour de 
400 Nm
3
/jour de biogaz alimentant une unité de cogénération de 29 kW électrique. Cependant, 
après quatre années d’exploitation et d’expériences, l’unité pourrait aujourd’hui en produire 
600 Nm
3
/jour. Limité par la puissance installée du moteur, cela signifie que seulement 66% 
de la production de biogaz est valorisée quant une unité de méthanisation agricole avoisine 
généralement les 100%. Les agriculteurs ont alors décidé de se tourner vers une valorisation 
en carburant de leur surplus de biogaz pour tendre vers l’autonomie énergétique. 
Tableau 26. Objectif de traitement de la filière de production de bio-GNV au GAEC du Bois Joly 
Composition volumique Biogaz moyen 
Objectif 
Bio-GNV 
Méthane 55-65 %  95 % 
Dioxyde de carbone 28 - 38% < 5 % 
Vapeur d’eau 
< 20 000 ppmv 
(Point de rosée à 10°C = 
10 000 mg/Nm
3
) 
3,9 ppmv 
(Point de rosée à  -25°C = 
2,3 mg/Nm
3
) 
Hydrogène sulfuré (H2S) 0 - 200 ppmv < 3,3 ppmv 
Azote, oxygène < 5 % < 0,01 % en O2 
 
La conception et le dimensionnement de l’unité de production de bio-GNV ont été réalisés à 
partir des besoins réels en carburants du GAEC du Bois Joly. En l’état actuel, la 
consommation en carburant sur l’exploitation s’élève à 55 litres de gazole par semaine. 
Sachant qu’un litre de gazole correspondent énergétiquement à 0,98 Nm3 de CH4 soit 
0,93Nm
3
 de bio-GNV à 95%CH4, la substitution du gazole par du bio-GNV correspondrait à 
288 L/semaine de bio-GNV à 200 bars. Cette consommation se traduirait par 3,6 pleins par 
semaine de bio-GNV étant donné que les deux véhicules légers de l’exploitation sont d’ores et 
déjà équipés de réservoir de 80 L. Le volume de ces réservoirs correspond à pression 
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atmosphérique à la production de 16,4 Nm
3
 de biométhane par plein. Considérant un biogaz 
moyen à 60%CH4, la filière de production de bio-GNV devrait permettre de traiter 28,8 Nm
3
 
de biogaz brut par plein. Cette quantité représenterait la valorisation en bio-GNV de 
16,4 Nm
3
/jour de biogaz brut soit 2,7% de la production maximale de biogaz au GAEC 
(600 Nm
3
/jour). La filière de production de bio-GNV devrait donc permettre de produire au 
minimum 4 pleins par semaine. Cette demande en carburant discontinu conduit également à la 
nécessité d’un système fonctionnant à la demande ou avec stockage. Les recherches 
technologiques ont conduit au constat qu’un système de compression rapide avec stockage 
représentait un investissement élevé en comparaison de station de compression avec une 
alimentation directe du véhicule à 200 bars. La Stationgaz 2 commercialisée par GNDrive 
pour la compression du gaz naturel a ainsi été identifiée. Avec un débit d’admission fixe de 
3,17 Nm
3
/h, le choix de cette station de compression conditionnerait le débit en amont et par 
conséquent le dimensionnement de toute la filière. En effet, ce débit final correspondrait à un 
débit de biogaz brut de 5,58 Nm
3
/h en entrée de la filière conduisant à temps de remplissage 
du réservoir de 5,2 h/plein.  
1.2. Objectifs de traitement au GAEC du Bois Joly 
Les objectifs de traitement pour la production de bio-GNV dépendent de la composition du 
biogaz brut. Dans le cas du GAEC, la filière de traitement nécessiterait quatre étapes  
(Figure 63).  
La désulfurisation du biogaz : La spécification technique fait état d’une concentration 
maximale en soufre H2S et COS de 5 mgS/Nm
3
. Le biogaz produit au GAEC ne contenant 
que du soufre sous forme d’H2S (0 - 200 ppmv - Tableau 26), l’objectif de cette étape serait 
d’abaisser et de maintenir la concentration en H2S dans le bio-GNV en dessous de 3,3 ppmv.  
L’enrichissement du biogaz en biométhane : L’objectif sur la teneur en méthane dans le 
bio-GNV a été fixé à 95%vol. Cela correspond à un compromis entre performances 
énergétique du véhicule et performances épuratoires (Chapitre 2 - 1.3.4). Dans le cas du 
biogaz du GAEC, cette spécification sur le méthane pourrait être assurée par la séparation du 
CO2 pour atteindre une teneur maximale de 5%vol. 
L’affinage de la composition consisterait en la séparation de l’oxygène jusqu’à 0,01%vol. et 
de l’eau résiduelle pour atteindre un point de rosée du bio-GNV inférieur à -25°C à la 
pression de compression (2,3 mgeau/Nm
3). Cette étape d’affinage dépend des procédés mis en 
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œuvre en amont de la filière. 
Le conditionnement du biométhane en bio-GNV : Il se traduit par l’odorisation et la 
compression à 200 bars du biométhane.  
 
Figure 63. Filière de production de bio-GNV au GAEC du Bois Joly 
Au-delà de l’aspect technique, des objectifs économiques devront également être respectés. 
Les choix technologiques ont donc été faits afin de minimiser les coûts d’investissement et 
d’exploitation de la filière complète de production de bio-GNV.  C’est pourquoi, le potentiel 
de désulfurisation du biogaz par des laitiers BOF, co-produit à faible valeur ajoutée ayant 
montré un intérêt en laboratoire, a été évalué expérimentalement en conditions réelles. 
2. Etude expérimentale de la désulfurisation du biogaz par des 
laitiers BOF en conditions réelles  
L’étape de désulfurisation pourrait être réalisée par sulfuration des laitiers BOF sur la base 
des résultats obtenus en conditions contrôlées (Chapitre 3). Le comportement et les 
performances de capture d’H2S des laitiers BOF en conditions réelles ont été évalués sur une 
colonne pilote mise en place au GAEC du Bois Joly. Dans cette partie, les matériels et la 
méthode employés seront décris. Les résultats obtenus sur la campagne de mesures seront 
ensuite présentés et interprétés. 
2.1. Matériels et méthode des essais en conditions réelles 
Le biogaz brut produit par les quatre méthaniseurs en parallèle représente un débit total 
d’environ 400 Nm3/jour soit 16 Nm3/h. Une partie de ce biogaz brut a été directement 
prélevée sur la canalisation principale pour être envoyée dans la colonne chargée de laitier 
BOF placée dans le local de cogénération (Figure 64). Un point bas placé en extérieur a été 
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prévu en amont de la colonne. Le biogaz en sortie des méthaniseurs étant saturé en eau à la 
température de digestion (38-40°C), le passage à température ambiante entraine la 
condensation d’une partie de cette eau. Ce point bas a donc permis d’extraire l’eau liquide 
formée avant d’entrer dans la colonne. 
La colonne mise en place avait un diamètre de 55 mm et une hauteur de 400 mm (Figure 65). 
Le biogaz circulant de façon ascendante a été aspiré à l’aide d’une pompe permettant de 
réguler le débit total. Elle a été placée en sortie de la colonne afin de la protéger de la 
corrosion due à l’H2S. Enfin, un compteur à gaz de type gaz naturel a été installé en sortie 
avant rejet vers l’atmosphère. Le débit de biogaz moyen circulant dans la colonne a été de 
144 NL/h soit une vitesse de passage de 0,016 m/s. La colonne a été chargée de 800 g de 
laitiers BOF en poudre de granulométrie inférieure à 1 mm tel que définie dans le chapitre 2 
(2.1.1). L’eau d’humidification a été apportée pour atteindre un taux L/S de 0,2 L/kg par 
aspersion du lit de matériau, méthode validée lors des essais en colonne dynamique (Chapitre 
3 - 2.2.3). Cette masse a conduit à un temps de séjour au sein du lit de laitiers de 
10,9 secondes. Notons que le temps de séjour a été 10 fois plus grand que pour les essais en 
colonne dynamique au laboratoire. Cette forte augmentation a été volontairement opérée afin 
d’augmenter la durée de vie du matériau. 
 
Figure 64. Banc d’essai pour l’étude de la sulfuration des BOF en conditions réelles sur site  
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Figure 65. Banc d’essai pour l’étude de la sulfuration des BOF en conditions réelles 
L’analyse de la concentration en H2S a été réalisée en entrée et en sortie de la colonne (

 H2S
e et 

H2S
s ) par deux détecteurs fixes Q45S de la marque ATI équipés de capteurs adaptés aux 
mesures d’H2S en milieu humide. Ces deux capteurs ont été réglés sur leur plage de mesures 
la plus large à savoir de 0 à 200 ppmv afin d’assurer la visualisation des pics d’H2S. Equipés 
de sonde de température et de pression, les évolutions de Tambiant, T
s
, P
e
 et P
s
 ont été suivi au 
cours du temps. La température au cœur du lit de laitiers BOF Tc  a également été mesurée.  
L’acquisition des données a été réalisée toutes les deux minutes pendant toute la durée de la 
campagne de 45 jours. L’exploitation des nombreuses données a été réalisée à l’aide de 
moyennes calculées sur 12h. Ce choix a été fait car il permet un bon compromis entre la 
quantité totale de données à traiter et la pertinence des valeurs moyennes obtenues. Ainsi les 
concentrations moyennes en H2S présentées, 

H2S
moyenne  , correspondent à la somme des 
concentrations entre T = t et  T = t + dt avec dt = 12 h divisé par le nombre de relevés sur cet 
intervalle de temps (éq. 102). A raison de 30 relevés par heure, 

Nmesure dt 12h  a été  
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Ces résultats moyennés ont été exploités sous forme graphique représentant la concentration 
en H2S en entrée et en sortie de la colonne au cours du temps. Cette approche a permis de 
mettre en évidence de la présence de pics de concentration en H2S dans le biogaz brut se 
traduisant par des dépassements de la valeur seuil à 3,3 ppmv en sortie de la colonne. Les 
modifications à apporter au dimensionnement permettant d’amortir ces dépassements ont été 
évaluées sur la base du pic ayant le taux de capture d’H2S le plus faible. Le taux de capture 
d’H2S 

H2S
 défini comme la quantité d’H2S capté par les laitiers BOF par quantité d’H2S 
entrant dans la colonne. Cette grandeur permet de mettre en évidence l’effet de la 
concentration initiale en H2S sur les performances de capture des laitiers. 

H2S (%mass.) 
H2Scapté(kg)
H2Sinitial(kg)
100 éq. 103 
2.2. Résultats des essais en conditions réelles 
Les mesures en entrée de la colonne de désulfurisation ont montré que le biogaz avait des 
concentrations en H2S très variables au cours du temps (Figure 66). Ces variations sont 
principalement dues au fonctionnement discontinu des digesteurs dans lesquels l’hydrogène 
sulfuré est produit lors de l’acétogénèse qui est la troisième étape du processus biologique de 
méthanisation (Moletta, 2009). Toutefois, la concentration en H2S en sortie de la colonne est 
restée inférieure à la valeur seuil de 3,3 ppmv sur 80% de la durée totale d’expérimentation 
(Figure 66). Sur les 20% du temps restant, les périodes de dépassement de cette valeur ont été 
dues à de fortes augmentations de la fraction volumique en H2S en entrée sur un à trois jours 
consécutifs. Il a été constaté que la concentration en sortie à t = 28,5 jours a été inférieure à la 
valeur seuil (2,9 ppmv) bien que cette dernière ait été de plus grande 6,5 jours plus tôt 
(30 ppmv à t = 22 jours). Ces dépassements ne sont donc pas dus à la percée du matériau dans 
la mesure où la capture de l’H2S entrant a été observée après les pics. Cependant, au regard 
des disparités sur les réponses aux pics de concentration, il semble difficile de pouvoir 
dégager un modèle des résultats. C’est notamment le cas entre t = 22 jours et t = 41 jours 
où les concentrations en H2S en entrée ont été du même ordre de grandeur (respectivement 
169,4 et 160 ,6 ppmv) bien qu’en sortie elles aient été respectivement de 30,6 et 68,5 ppmv. 
En première approximation, il est de tout de même possible d’estimer le temps de séjour 
supplémentaire qui aurait été nécessaire à l’atténuation du pic le plus défavorable. Il s’agit du 
pic à t = 41 jour présentant le taux de capture d’H2S le plus faible de 59% et la capture de 
Chapitre 4. Faisabilité et bilan technico-économique d’une filière de production de bio-GNV : Application à un cas réel 
Page | 170 
0,02 gH2S/kgBOF. Sachant qu’à cet instant il restait 68,5 ppmv = 12,9 mg d’H2S à capter, 
l’ajout de 558 g de BOF correspondant à 8 secondes de temps de séjour supplémentaire aurait 
potentiellement pu permettre l’amortissement du pic étudié. Cette estimation a été faite 
suivant l’hypothèse que la cinétique de sulfuration de laitiers BOF par H2S ait été du premier 
ordre vis-à-vis d’H2S et que l’enlèvement était proportionnel à la concentration en H2S entrant.  
 
 
Figure 66. Suivi des concentrations en H2S en entrée et en sortie de la désulfurisation sur site au cours du temps 
Après 45 jours de mesures, les laitiers BOF ont permis de capter  11,7 gH2S/kgBOF (Figure 66). 
En comparaison, les essais en laboratoire en colonne dynamique et en conditions équivalentes 
ont conduit à la capacité de capture de 5,2 

0,9 gH2S/kgBOF à la valeur seuil de 3,3 ppmv et  
7,8 

1,6 gH2S/kgBOF à saturation (Chapitre 3 - 2.2.1). Les performances de capture d’H2S par 
les laitiers BOF observées en conditions réelles sont donc supérieures à celles mesurées en 
laboratoire. Cette différence pourrait s’expliquer par les temps de séjour dans le lit qui semble 
avoir un effet déterminant sur la capture d’H2S notamment en période de pic. Il est en effet 
passé de 1,5 secondes pour les essais en colonne dynamique au laboratoire à 10,9 secondes 
pour les essais en condition réelles. De plus, ce résultat ne correspond pas la capacité 
maximale des laitiers BOF puisqu’il a été identifié que la percée n’avait pas été atteinte lors 
de la campagne de mesure sur site. 
Le taux de capture d’H2S moyen a été élevé variant entre 41 et 94% pour une moyenne de 

H2S
 = 74 

  20 %. Lors des pics de concentration supérieure à 30 ppmv d’H2S en entrée, le 
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taux de capture moyen est passé à 84 

  10 % traduisant des performances très satisfaisantes. 
En comparaison, les résultats de la littérature sur l’utilisation de mâchefers pour la capture 
d’H2S du biogaz en conditions réelles ont fait état de capacités comprises entre 0,037 et 
5,7 gH2S/kgmat (Tableau 15 - p.98). Sachant que la capacité de capture d’H2S obtenu ici n’est 
pas maximale, les laitiers BOF peuvent être considérés comme des co-produits plus  
performants pour désulfuriser le biogaz que les mâchefers. 
La température en entrée de la colonne a été mesurée en extérieur au niveau du point bas pour 
l’évacuation des condensats. Elle a été de 12,9 

  3 °C en moyenne sur toute la durée du suivi 
avec un minimum et un maximum de 6 et 20 °C respectivement. (Figure 67). Cette 
température correspond à la température de rosée du gaz avant d’entrée dans la colonne.  
Le suivi de la température au sein de la colonne, Tc, a montré une valeur moyenne de  
31,8 

4 °C. Cette donnée traduit donc une légère exothermicité de la réaction de sulfuration 
du fer ce qui est conforme à l’enthalpie de réaction de la sulfuration du fer de
 

Hr  22kJ /molH2S
 (McKinsey Zicari, 2013). Ce dégagement de chaleur pourrait avoir pour 
effet de vaporiser une partie de l’eau d’humidification initialement introduite. Ce phénomène 
pourrait donc conduire à l’assèchement progressif du lit de matériau. Cela provoquerait 
probablement une chute du rendement de capture comme l’ont montré les résultats au 
laboratoire sur l’effet du taux d’humidification (Chapitre 3 - 2.2.3).  
La mesure de T
S
 (température du gaz en sortie de la colonne) a montré qu’elle suivait la 
même tendance que la température ambiante, Tamb (Figure 67). Cette observation permet donc 
d’estimer qu’à tout instant la température du biogaz sortant de la colonne de désulfurisation 
est égale à la température ambiante. De plus, cette baisse de température par rapport à Tc 
entrainerait la condensation d’une partie de l’eau abaissant le point de rosée à TS.  
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Figure 67. Suivi de la température au cours du temps sur site 
 
Les pertes de charges ont oscillé entre 0 et 20 mbars sur toute la durée du test avec une valeur 
moyenne faible de 9,3 mbars.  
2.3. Conclusions  
Les expériences sur site ont permis de mettre en évidence une capacité de capture des laitiers 
BOF plus élevée que celles observées dans la littérature sur les mâchefers d’incinération.  Le 
comportement des laitiers face à la forte variabilité de la concentration en H2S en entrée a 
également été observé. La colonne mise en place semble en effet permettre d’assurer un taux 
de capture important quelles que soient les conditions d’entrée avec un taux de capture d’H2S 
moyen de 

H2S
 = 74

  20%. Cependant, la spécification à 3,3 ppmv d’H2S en sortie de la 
colonne n’a pas été respectée lorsque la concentration en H2S en entrée était trop importante. 
Ce résultat a été justifié par un temps de séjour dans le lit de matériaux de 10,9 secondes 
insuffisant dans les conditions opératoires mises en place ici. Il a ainsi été estimé en première 
approximation que le temps de séjour devant être augmenté de 8 secondes pour assurer 
l’amortissement des pics.  
Les résultats expérimentaux obtenus lors de cette campagne de mesure ont donc permis de 
montrer que la désulfurisation du biogaz par les laitiers BOF était faisable pour la production 
de bio-GNV. De plus, la gestion des pics de concentration en H2S dans le biogaz serait 
probablement possible à condition que le temps de séjour dans le lit soit d’au minimum 
19 secondes. 
3. Conception d’une filière complète de production de bio-
GNV à l’échelle individuelle : approche théorique  
La conception de la filière complète de production de bio-GNV à l’échelle individuelle a été 
réalisée par étape de traitement (Figure 63). Appliqué au GAEC du Bois Joly, elle se 
composerait de : 
 la désulfurisation qui pourrait être assurée par sulfuration des laitiers BOF au regard 
des résultats obtenus sur site ; 
 l’enrichissement qui pourrait se faire par carbonatation accélérée du CO2 sur 
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matériaux alcalins. L’applicabilité de cette réaction à l’échelle individuelle a été 
étudiée et a conduit à l’introduction d’une solution alternative permettant d’assurer 
simultanément l’affinage de la composition ;  
 le conditionnement qui pourrait se faire avec des technologies homologuées pour le 
gaz naturel qui, à ce stade de la filière, est chimiquement équivalent au biométhane. 
3.1. La désulfurisation par sulfuration des laitiers BOF 
D’après les résultats expérimentaux obtenus en conditions réelles, l’opération de 
désulfurisation du biogaz à l’échelle individuelle pourrait se faire par sulfuration des laitiers 
BOF. Elle se constituerait d’une colonne au travers de laquelle le biogaz circulerait de façon 
ascendante (Figure 68). Avec un volume utile de 60 L, elle  permettrait d’assurer un temps de 
séjour de 22 secondes dans le lit pour un débit de 5,58 Nm
3
/h (Chapitre 4 - 1.2). Un diamètre 
de 300 mm conduirait à une vitesse de passage de 0,022 m/s et une hauteur utile de colonne 
de 930 mm. Avec ces dimensions, la colonne contiendrait 117 kg de laitiers BOF en poudre 
(< 1 mm). Sur la base de la capacité de capture d’H2S observée en conditions réelles de 
11,7 gH2S/kgBOF, ce sont 313 pleins de bio-GNV qui pourrait être produit par chargement dans 
l’hypothèse d’un biogaz contenant 100 ppmv d’H2S en continu. Considérant la production de 
quatre pleins par semaine, le matériau aurait une durée de vie de 1 an. La sulfuration sur 
laitiers BOF pour la réalisation de l’étape de désulfurisation du biogaz est donc techniquement 
faisable à l’échelle réelle.  
Le suivi des conditions opératoires a montré que la perte de charge du lit fixe de laitiers était 
faible et que la température du biogaz en sortie de désulfurisation était égale à la température 
ambiante. Considérant que T
S
 = Tamb et que la filière de production de bio-GNV serait en 
extérieur,  la température de rosée du biogaz en sortie de désulfurisation par les BOF serait 
égale à Tamb. Dans ces conditions, la teneur en eau du biogaz désulfuré pourrait varier entre  
6 000 - 12 000 mgeau/Nm
3
 en fonction des saisons (de 3°C en hiver et 25°C en été à la Verrie 
(Meteo France, 2013)). Afin d’éviter un assèchement du lit, la colonne devrait donc inclure un 
système de ré-humidification. Un point bas d’évacuation des condensats devrait également 
être prévu en sortie de la colonne. Un recyclage de cette eau condensée vers la colonne 
pourrait d’ailleurs être envisagé pour ré-humidifier le lit de laitiers. 
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Figure 68. Synoptique de l’opération de désulfurisation sur la filière de production de bio-GNV 
3.2. L’enrichissement du biogaz en méthane 
3.2.1 Etude de l’applicabilité de la carbonatation accélérée sur matériaux 
alcalins 
D’après l’analyse économique sur les systèmes d’épuration commerciaux du biogaz 
(Chapitre 1 - 1.4.1), l’approche initiale a été de développer une solution alternative à moindre 
coût pour la séparation du CO2. Les travaux expérimentaux menés au laboratoire ont alors été 
conduits afin d’étudier la faisabilité d’utiliser des laitiers BOF pour capturer le CO2 par 
carbonatation. Il est ressorti de l’étude en dynamique que la capacité de capture du CO2 des 
laitiers BOF n’était pas suffisante pour l’appliquer à l’enrichissement du biogaz en 
biométhane. Suite à ce constat,  une réorientation du choix du matériau a été opérée et la 
chaux du bâtiment a été testée. Dans ce cas et en conditions optimisées, la capacité maximale 
de capture du CO2 permettant la production d’un gaz contenant moins de 5% de CO2 a été de  
265,4 gCO2/kgchaux.  
D’après les objectifs d’enrichissement (Tableau 28), le volume de biogaz désulfuré à traiter 
serait de 28,8 Nm
3
/plein à 33,3 % de CO2 soit 9,6 Nm
3
CO2/plein. Cela représenterait alors la 
consommation de 66 kg de chaux du bâtiment par plein.  
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D’après le bilan matière, le débit de gaz entrant dans cette étape du procédé serait de 
5,58 Nm
3
/h. Sur la base de ce débit et de la vitesse de passage optimale identifiée au 
laboratoire de 0,0042 m/s, la colonne d’enrichissement devrait avoir un diamètre de 690 mm. 
L’objectif de durée de vie du matériau a été fixé à 16 pleins afin de limiter la fréquence de 
déchargement et chargement de chaux à 1 fois par mois. Le volume de lit nécessaire serait 
alors de 1 800 L correspondant à 1 057 kg de chaux. La hauteur de lit qui en résulte serait 
alors de 4 900 mm. Ce dimensionnement correspondrait à la consommation annuelle de 
20 700 kg de chaux par an. 
La conception de la colonne a fait l’objet d’une longue réflexion notamment sur la 
problématique de chargement et déchargement du matériau. En effet, un remplissage de 
quasiment 2 tonnes de solides sous forme de poudre à plusieurs mètres de hauteur semble être 
une cible technologique difficile à atteindre. La mise en place de deux colonnes en série d’une 
hauteur utile respective de 2 450 mm a alors été envisagée. Cette solution est d’autant plus 
pertinente que les résultats sur l’étude de l’impact de la composition initiale du gaz ont montré 
l’intérêt d’un fonctionnement en cascade (Chapitre 2 - 2.3.3). 
Les essais en laboratoire ont également montré l’intérêt de procéder à l’humidification de la 
chaux avant introduction dans la colonne dans un mélangeur externe. Cette étape pourrait être 
réalisée à l’aide d’une bétonnière de 350 litres disponible dans le commerce. Cinq à six 
bâchées seraient alors nécessaires pour la préparation des 1 800 L de chaux humidifiées. 
Un système d’ouverture latérale pour l’introduction du matériau en panier a également été 
imaginé. Cependant, la problématique de l’étanchéité du système s’est rapidement posée en 
raison de la fine granulométrie de la chaux et de sa forte alcalinité. La contrainte de la 
création de chemin préférentiel entre la paroi de la colonne et celle du panier contenant le 
matériau pourrait également venir s’ajouter. Enfin, le vent pourrait constituer une nuisance à 
la sécurité de manipulateur du procédé destiné à une mise en place en extérieur. 
Les contraintes techniques identifiées ici ainsi que la grande quantité de chaux 
nécessaire ont conduits à la conclusion que l’enrichissement du biogaz par 
carbonatation accéléré sur matériaux alcalins n’était pas faisable à l’échelle individuelle. 
3.2.2 Solution alternative à la carbonatation accélérée 
Parmi les solutions techniques pour l’enrichissement du biogaz par séparation du CO2 
(Chapitre 1 - 1.3.1), la solution membranaire a été identifiée comme la plus pertinente pour 
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l’application visée. Une rencontre a alors été réalisée avec la société Air Liquide proposant 
des solutions de séparation membranaires via sa filiale américaine Medal. Une membrane de 
laboratoire acceptant un débit compris entre 5 à 10 Nm
3
/h de gaz comprimé à 10 bars et ayant 
une perte de charge égale à 2 bars a été envisagée. Elle permettrait d’assurer un teneur en 
méthane de plus de 98 %CH4 et présenterait de nombreux avantages technologiques et 
économiques tels que : 
 la possibilité de la faire fonctionner en discontinu pour une solution de production de 
bio-GNV à la demande ; 
 la séparation de la vapeur d’eau jusqu’au point de rosée de -80°C à pression 
atmosphérique soit une teneur en eau inférieur à 1 mgeau/Nm
3
. Sachant que la teneur 
en eau dans une bio-GNV à 200 bars doit être au maximum de 2,3 mg/Nm
3
BG  
(Tableau 26), le respect de cette spécification technique pourrait donc être assuré par 
la membrane ; 
 la faisabilité de séparer également l’azote et l’oxygène du méthane ; 
 l’absence de consommation énergétique et d’utilisation de consommable conduisant à 
des coûts d’exploitation très faibles voire nuls ; 
 l’investissement faible avec un coût unitaire de mise sur le marché de 3 500 €. 
L’inconvénient principal de la filtration sur membrane est lié aux pertes importantes en 
méthane dans le perméat pouvant aller de 8 à 23%. En effet, les travaux de Stern et al. (1998) 
sur l’utilisation d’une membrane pour l’enrichissement d’un biogaz de station d’épuration à 
62-63%CH4 pendant 1 000 h ont montré des pertes en méthane dans le perméat à hauteur de 
8%. Selon Harasimowicz et al. (2007) dont l’étude a porté sur des membranes en laboratoire, 
plus la teneur en CH4 dans le biogaz est importante, plus les pertes en méthane dans le 
perméat seraient élevées. Ils ont ainsi obtenu 10,5% de pertes en méthane sur un biogaz à 
50%CH4 contre 23% de perte en méthane sur un biogaz à 68%CH4.  
Avant d’entrer dans la membrane, le biogaz doit subir une étape de compression à 10 bars. La 
technologie de compression à vis lubrifiée a été identifiée pour la réalisation de cette étape 
(documentation technique en Annexe 10). Avec une puissance installée de 7,1 kWe et un 
temps de fonctionnement estimé à 1080 h/an, la consommation électrique de ce module 
pourrait être évaluée à 7 670 kWhe/an. Le module intégré de compression  MP (Moyenne 
Pression) comprend également un filtre à particules, deux condenseurs en amont et aval du 
compresseur et un filtre à huile. Les condenseurs ont pour but de réaliser une déshydratation 
Chapitre 4. Faisabilité et bilan technico-économique d’une filière de production de bio-GNV : Application à un cas réel 
Page | 177 
primaire du biogaz. En effet, en sortie de l’étape de désulfurisation, il a été considéré comme 
saturé en vapeur d’eau à température ambiante soit des teneurs en eau à pression 
atmosphérique comprises entre 6 000 et 12 000 mgeau/Nm
3
. Or, la compression à 10 bars 
nécessaire à la filtration membranaire conduirait à la liquéfaction d’une partie de cette eau. 
Afin d’éviter ce phénomène, la température du biogaz devrait être abaissée pour atteindre un 
point de rosée compris entre  3 et 5°C à la pression de 10 bars. Cette opération permettrait 
d’atteindre une teneur en eau estimée autour de 700 mgeau/Nm
3
 dans un biogaz désulfuré, 
déshydraté et comprimé à 10 bars ayant un débit de 5,49 Nm
3
/h.  
L’opération d’enrichissement du biogaz en biométhane pourrait donc se composer du module 
de compression MP suivi d’une membrane (Figure 69).  
 
Figure 69. Synoptique de l’opération d’enrichissement sur la filière de production de bio-GNV 
3.3. Conditionnement du biométhane en bio-GNV 
Le conditionnement du biométhane en bio-GNV se composerait de l’étape d’odorisation et de 
compression. 
3.3.1 L’odorisation  
L’odorisation du biométhane au THT, pour TétraHydroThiophène, est une mesure de sécurité. 
Le biométhane n’ayant pas d’odeur, l’ajout de cet agent odorant permet la détection rapide de 
fuite et ainsi de protéger les utilisateurs de l’unité et des véhicules. La spécification sur le 
biométhane donnée par GrDF pour l’injection sur le réseau fait état d’une concentration 
devant être comprise entre 15 et 40 mg/Nm
3
 (Spécifications techniques en Annexe 1). 
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Ramené au cas du GAEC, cela correspondrait à l’injection de 0,013 L/h de THT soit une 
consommation de 0,062 L/plein ou 21,5 L/an. 
La réalisation de cette injection pourrait être réalisée à l’aide d’une pompe doseuse. 
3.3.2 La compression HP 
L’étape de compression HP (Haute Pression) permet de convertir le biométhane produit en 
bio-GNV. Elle peut être réalisée : 
 par des stations à remplissage rapide : le biométhane est comprimé à 250 bars ou plus 
et est stocké en bouteilles. Le réservoir d’un véhicule léger est rempli en quelques 
minutes (environ 5 min) ; 
 par des stations à remplissage lent : le gaz est comprimé à 200 bars et est directement 
envoyé dans le réservoir du véhicule. Ce type de station permet de faire un plein de 
80 L en quelques heures (1 à 10 h). 
Dans une logique de limitation des couts d’investissements et d’exploitations, il a été décidé 
de considérer une solution de compression sans stockage à 200 bars pour un remplissage 
direct du réservoir des véhicules. La société GNDrive, spécialisée dans la distribution de 
compresseurs destinés au GNV, propose trois systèmes de compresseur sans stockage dont les 
débits de 1,5, 3,4 et 13,6 m
3
/h permettent respectivement de faire un plein en environ 10, 5 et 
1 h (Tableau 27). Cependant, avec un investissement élevé à  18 000 €HT, la station la plus 
rapide, Stationgaz 4 ®, a été écartée. Etant donné que les deux autres présentent peu de 
différence de coût,  la Stationgaz 2 ® a été sélectionnée. L’unité pourrait ainsi produire au 
maximum 4 pleins par jour. (Annexe 11) 
Il est à noter que la pression d’alimentation de cette station de compression HP doit être de 
1,017 bars. Cela signifie qu’une opération de détente entre la sortie de la membrane (8 bars) et 
la compression HP devrait être prévue.  
Tableau 27. Les stations de compression GNV distribuées par GNDrive 
Modèle 
Débit d’admission 
à 21°C et 17 mbars 
Temps de remplissage 
(80 L) 
Coût d’investissement 
Stationgaz 1 ® 1,5 m
3
/h 10 h 3 000 €HT 
Stationgaz 2 ® 3,4 m
3
/h 5 h 5 000 €HT 
Stationgaz 4 ® 13,6 m
3
/h 1 h 18 000 €HT 
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3.4. Bilan technique sur la filière de production de bio-GNV 
Au bilan, la filière de production de bio-GNV à l’échelle individuelle se composerait 
de (Figure 70) : 
 une colonne de désulfurisation de 930 mm de haut pour un diamètre de 300 mm soit 
un volume utile de 60 L. Chargée de 117 kg de laitiers BOF, la durée de vie du 
matériau serait de 313 pleins pour un biogaz à 100 ppmv d’H2S ; 
 un module de compression MP (moyenne pression) comprenant un filtre à particule, 
deux échangeurs de chaleur de déshydratation primaire avec groupe froid, un 
compresseur à vis lubrifiée et un filtre à huile ; 
 une membrane suivie d’un détendeur ; 
 une pompe doseuse pour injection et mélange de THT ; 
 un compresseur HP avec tuyaux de ravitaillement vers le réservoir du véhicule. 
La circulation du gaz dans le système serait principalement assurée par les deux compresseurs 
qui devront être réglé en conséquence. 
En terme de sécurité, la filière de production de bio-GNV pourrait potentiellement représenter 
un risque de formation d’atmosphère explosive dite ATEX en raison de la présence d’un gaz 
combustible (le méthane) et d’un comburant (l’oxygène de l’air). Afin de s’en prémunir, il est 
indispensable que la teneur volumique en méthane dans l’air 

CH4 /O2
 reste en dehors de son 
intervalle d’explosivité. Il est défini par sa LIE (Limite Inférieure d’Explosivité) et LSE 
(Limite Supérieure d’Explosivité) respectivement égale à 4,4% et 17%. Ainsi, la teneur en 
méthane d’au moins 50% ne présenterait pas de risque de formation d’ATEX au sein du 
procédé bien que le biogaz contiendrait de l‘oxygène. En revanche, toute fuite sur la filière 
pourrait présenter ce risque par dilution dans l’air ambiant. Afin d’éviter la formation 
d’ATEX, le procédé tout entier pourrait être placé sous ventilation mécanique forcée 
permettant d’assurer une dilution immédiate des éventuelles fuites de méthane pour passer 
sous la LIE. Lors du démarrage de l’installation, un inertage préalable à l’azote pourrait 
également être réalisé afin d’éliminer l’air présent dans le procédé. 
Des analyses de compostions chimiques en continu seront à prévoir à différents points de la 
filière : 
 une analyse de la concentration en H2S serait réalisée en sortie de la colonne de 
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désulfurisation (A1 sur la Figure 70) ; 
 en aval de la membrane un hygromètre et un analyseur de biogaz en ligne 
permettraient de connaitre les teneurs en H2O, CH4, CO2 et O2 avant (A2 et A3 sur la 
Figure 70) ; 
Le suivi de la pression serait réalisé en quatre points : P1 en sortie de désulfurisation, P2 et P3 
en amont et aval de la membrane et P4 après détente. Des organes de types soupape et clapets 
anti-retour pourrait également être ajoutés en cas de surpression ou de dépression.  
Enfin, la partie automatisation serait réduite à son minimum avec une procédure d’arrêt 
unique stoppant les deux modules de compression MP et HP et fermant une électrovanne en 
entrée de la filière. Cette procédure se déclencherait lorsque :  
 le réservoir du véhicule est plein (information renvoyé par le module de compression 
HP) ; 
 une des analyses de la composition du gaz est non conforme (présence d’H2S, d’eau 
et/ou une teneur en CH4 trop faible) ; 
 un problème de pression est constaté. 
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Figure 70. Configuration de la filière complète de production de bio-GNV  
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Tableau 28. Bilan matière sur l’enrichissement en méthane (déshydratation, compression et membrane) 
Courants 
1 
Biogaz Brut 
2 
Biogaz désulfuré 
 
3 
Biogaz désulfuré et 
comprimé 
4 
Biométhane 
5 
Perméat 
6 
Bio-GNV 
Débit total 
5,58 Nm
3
/h 5,58 Nm
3
/h 5,48 Nm
3
/h 3,17 Nm
3
/h 2,32 Nm
3
/h 3,17 Nm
3
/h 
28,8 Nm
3
/plein 28,8 Nm
3
/plein 28,3 Nm
3
/plein 16,4 Nm
3
/plein 12,0 Nm
3
/plein 16,6 L/h à 208 bars 
Composition 
volumique 
CH4 (%) 60,0 60,0 60,9 95,0 14,4 95,0 
CO2 (%) 33,3 33,3 33,8 4,95 73,3 4,95 
H2S (ppmv) 100 0 0 0 0 0 
H2O (mg/Nm
3
) 50 000 * 6 000 – 12 000 * 700 * < 1 - < 1 
N2 (%) 4 4 4 0,04 9,6 0,04 
O2 (%) 1 1 1 0,01 2,4 0,01 
Pression 1 bar 1 bar 10 bars 8 bars 8 bars 208 bars 
* Données calculées à partir de la corrélation de Gergwater (Annexe 3) 
** Le bilan matière sur les membranes a été réalisé avec des pertes en méthane dans le perméat estimées à 10%  
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4. Bilan et analyse économiques de la filière de production de 
bio-GNV 
Le bilan économique sur la filière développé a été réalisé en trois temps. Le premier a consisté 
en l’évaluation des investissements par postes sur la base de devis et d’estimations. Le second 
a porté sur le chiffrage des produits et des charges pour en dégager le flux de trésorerie de 
l’unité pour la consommation de 4 pleins/semaines. Afin de mettre en évidence l’impact de la 
consommation en bio-GNV sur la rentabilité du projet, le flux de trésorerie a également été 
calculé dans le cas maximal où la consommation de bio-GNV est de 4 pleins/jour. Enfin, 
quatre indicateurs économiques et financiers ont été calculés pour mettre en évidence la 
rentabilité de deux scenarios. Le premier scenario a consisté en l’ajustement de 
l’investissement et du taux de subvention pour rentabiliser un projet consommant  
4 pleins/semaine. Le deuxième scenario a été réalisé par l’ajustement de la consommation en 
bio-GNV de 4 pleins/semaine à 4 pleins/jour. 
4.1. Les investissements 
L’unité présentée ici étant au stade expérimental, les investissements présentés se basent à la 
fois sur des devis et sur des estimations réalisées avec l’aide des techniciens du laboratoire 
(identifiées par un astérisque). L’investissement total s’élève alors à 93 200 €. Notons que cet 
investissement est fixe quelle que soit la quantité de bio-GNV produite dans la limite de 4 
pleins par jour. Il est donc dans l’intérêt du producteur d’avoir des besoins élevés. 
Tableau 29. Bilan des investissements de la filière de production de bio-GNV au GAEC 
Postes  Coût (€HT) 
Procédés 
Désulfurisation aux laitiers BOF 1 000 € 
Compresseur MP (déshydratation primaire et filtre à 
particules compris) 
37 000 € 
Membrane 3 500 € 
Odorisation THT (pompe doseuse) 1 000 €* 
Compresseur HP 6 000 € 
Tuyauterie générale 1 000 €* 
Sécurité et contrôle Organes (vannes/soupapes/clapets) 2 000 €* 
 Analyseurs chimiques 
H2S 2 500 € 
CH4, CO2 et O2 9 100 € 
H2O 2 600 € 
 Capteurs (Pression, température) 4 000 €* 
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Automatisation 5 000 € * 
Conversion véhicule diesel/GNV  
(4 500 €/véhicule) 
9 000 € 
Etude / Ingénierie 9 500 € 
TOTAL  93 200 € 
* Coûts d’investissement estimés avec l’aide des techniciens du laboratoire de l’EMN 
4.2. Flux de trésorerie : les produits et les charges 
Le flux de trésorerie se définit comme la différence entre les produits et les charges annuelles 
qui dépendent principalement du volume de bio-GNV valorisé.  
Les produits dégagés par une telle unité correspondraient aux économies en carburant. 
Considérant le cas d’étude, la consommation de 4 pleins de bio-GNV par semaine se 
substituant au gazole se traduirait par l’économie de 61 Lgazole/semaine à 1,3€/L soit 
4 140 €/an. Dans le cas extrême de consommation de 4 pleins par jours, les produits 
augmenteraient proportionnellement à la consommation (7 fois plus) et passeraient alors à 
28 950 €/an.   
A l’inverse, la diminution de la production de bio-GNV entrainerait une baisse des charges 
annuelles de 4 725 à 670 €/an. Ce résultat est dû au fait que les besoins en consommables 
(matériaux, THT et électricité) diminuent avec le volume de biogaz à traiter.  
Ainsi, le flux de trésorerie passerait de 4 550 €/an avec la consommation de 4 pleins/semaine 
à 31 815 €/an avec la consommation de 4 pleins/jour.  
Tableau 30. Bilan des charges et produits de la filière de production de bio-GNV au GAEC 
Postes  
Coût (€HT/an) 
4 pleins / semaine 4 pleins / jour 
Consommables 
Matériau pour désulfurisation  < 2 10 
Odorisant THT 10 70  
 Consommation électrique 610 4 280 
Taxes et impôts (1% des produits) 50 365 
Total des charges 670 €/an 4 725 €/an 
Total des produits 4 140 €/an 28 950 €/an 
Flux de trésorerie 3 480 €/an 24 225 €/an 
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4.3. Indicateurs économique et financier  
L’analyse économique d’un projet peut se faire à l’aide de différents indicateurs économiques 
et financiers tels que : 
 la VAN ou Valeur Actuelle Nette : elle donne une indication sur la rentabilité du 
projet sur sa durée complète. Cette durée a été prise égale à 15 ans conformément à la 
durée de vie classiquement considérée pour un projet de méthanisation agricole). La 
VAN permet de quantifier le gain net réalisé par le ou les investisseurs. Elle doit être 
au minimum positive pour considérer un projet comme rentable ; 

VAN  FTp (1 t)
p  I VR
p0
N
  éq. 104 
Où FTp représente le flux de trésorerie (Produits - Charges) de l’année p, N représente 
la durée totale du projet, t représente le taux d’actualisation pris égal à 2%/an et VR 
représente la valeur résiduelle de l’unité considérée comme nulle.  
  le TRB ou Temps de Retour Brut : il s’agit du nombre d’années nécessaires pour 
rentabiliser l’investissement initial. Ainsi, le TRB ne doit jamais excéder la durée de 
vie totale du projet (15 ans) et doit être le plus faible possible ; 
 l’indice de profitabilité : il est défini comme le rapport entre la VAN (éq. 104) et 
l’investissement initial et donne une information sur le gain réalisé par les 
investisseurs. Il doit être supérieur à 0,3 pour laisser une marge de manœuvre 
financière permettant de couvrir les risques éventuels. A titre d’exemple, un indice de 
profitabilité de 0,5 signifie que le projet permettrait de rapporter au total 0,5 € par euro 
investi ; 
 le coût de revient C exprimé en €/Léquivalent gazole permet de comparer le coût de revient 
du bio-GNV par rapport au prix du litre de gazole. Il a été calculé comme la somme 
des charges fixes unitaires et des charges variables unitaires  (éq. 105). Les charges 
fixes unitaires sont définies comme l’investissement ramené en année par litres de 
gazole économisés alors que les charges variables unitaires correspondent aux charges 
d’exploitation  (Tableau 30) par litres de gazole économisés. 

C Charges fixes
unitairesChargesvar iables
unitaires 
I
N
Vgazole_ économisé

Chargesvar iables
Vgazole_ économisé
 éq. 105 
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Le calcul de ces quatre indicateurs pour l’investissement total de 96 700 € calculé plus haut a 
permis de mettre en évidence l’absence de rentabilité économique pour un projet non 
subventionné ayant vocation à produire seulement 4 pleins par semaine (Tableau 31). Même 
l’attribution du plus haut taux de subvention possible ne suffirait pas à conduire à la 
rentabilité.  
Deux scenarios ont alors été imaginés pour déterminer les conditions favorables à la 
réalisation d’un tel projet.  
Scenario 1 : Ajustement de l’investissement total et/ou du taux de subventions 
Des simulations économiques ont alors été réalisées sur des investissements plus faible afin 
d’évaluer l’investissement conduisant à la rentabilité. Deux cas d’investissement limites ont 
été dégagés : 
 Investissement limite hors subventions : 40 000 €. Cela constituerait l’investissement 
maximal pour assurer une rentabilité minimum en l’absence de subvention. Avec 40% 
de subventions, ce cas deviendrait cependant rentable.  
 Investissement limite avec 40% de subventions : 55 000 €. Cela représenterait 
l’investissement maximum possible pour assurer des indicateurs favorables à la 
réalisation du projet tel qu’un indice de profitabilité de 0,3.  
Cependant, ces investissements représenteraient respectivement une diminution de 57% et 
41% de l’investissement initial calculé de 93 200€. Atteindre ces investissements semble donc 
peut réaliste. 
Tableau 31. Indicateurs économiques en fonction de l’investissement et du taux de subvention 
Investissement initial 93 200 € 40 000 € 55 000 € 
Subventions 0% 40% 0% 40% 40% 
VAN (€) -50 000 -12 400 4 000 19 600 10 600 
TRB  (en année) 46,8 28,1 14,3 8,6 12,8 
Indice de 
profitabilité 
-0,5 -0,2 0,1 0,8 0,3 
Coût de revient 
(€/Léquivalent gazole) 
2,16 1,38 1,05 0,71 0,9 
 
Scenario 2 : Ajustement de la consommation en bio-GNV 
D’autres voies d’amélioration de la rentabilité doivent être trouvées telles que l’augmentation 
de la consommation en bio-GNV. Des simulations économiques ont donc été réalisées pour 
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différentes consommations (Tableau 32). Elles ont alors mis en évidence une limite de 
rentabilité avec la consommation de 9 pleins par semaine (1,28 pleins/jour). Ce cas 
présenterait un TRB égal à la durée de vie du projet et un indice de profitabilité nul. En 
revanche, si l’on considère le cas maximal de 4 pleins par jours, la rentabilité deviendrait 
évidente avec un TRB très faible de 4,2 ans et au coût de revient du bio-GNV de seulement 
0,49 €/Léquivalent gazole. La consommation de 2 pleins par jour semble toutefois être suffisante 
pour assurer la rentabilité du projet. 
Tableau 32. Indicateurs économiques en fonction de la consommation de bio-GNV 
Consommation  
de bio-GNV 
4 pleins / semaine 9 pleins / semaine 2 pleins / jour 4 pleins / jour 
VAN (€) -50 000 5 000 59 000 212 000 
TRB  (en année) 46,8 14,9 8,9 4,2 
Indice de profitabilité -0,5 0,1 0,6 2,3 
Coût de revient 
(€/Léquivalent_gazole) 
2,16 1,08 0,77 0,49 
 
La faisabilité économique de la filière de production de bio-GNV à l’échelle individuelle 
semble donc être contrainte à la fois par l’investissement initial couplé à un taux de 
subventions important et par le niveau de consommation de bio-GNV. Ainsi, ce projet 
pourrait voir le jour au GAEC du Bois Joly à condition qu’un compromis entre ces trois 
conditions soit trouvé. 
5. Conclusion sur la faisabilité technico-économique 
Du point de vue technique, la production de bio-GNV à partir de biogaz agricole du GAEC du 
Bois Joly est faisable en trois étapes :  
 la désulfurisation dans une colonne de 100 L avec un diamètre de 300 mm contenant 
195 kg de laitiers BOF pour une durée de vie de 312 pleins ; 
 l’enrichissement dans deux membranes en série après déshydratation préliminaire et 
compression à 10 bars ; 
 le conditionnement comprenant l’odorisation et la compression HP à 200 bars. 
La problématique principale de ce cas d’étude réside cependant dans son économie bien que 
des solutions à faibles coûts d’investissement et d’exploitation telles que l’utilisation de 
laitiers BOF ou de membrane aient été identifiées. En effet, le calcul des indicateurs 
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économiques et financiers ont montré une rentabilité limités par l’investissement total, le taux 
de subventions et la quantité de bio-GNV valorisée. Un compromis entre ces trois paramètres 
doit donc être fait. En effet, la réduction de l’investissement à 40 000 €, l’attribution de 40% 
de subventions ou la consommation de 9 pleins par semaines constituent des cas limites à la 
fois hypothétiques et peu réalistes.  
Le compromis proposé consisterait en l’augmentation de la consommation de 
2 pleins/semaine faisant passer la consommation hebdomadaire de 4 à 6 pleins/semaines. Il 
est également vraisemblable que l’investissement total puisse être diminué de 20 % pour 
atteindre 75 000€. Par exemple, diviser par deux l’investissement lié à la compression HP, 
représentant actuellement 40% de l’investissement total, permettrait d’attendre cet objectif. 
Un taux de subventions de 30 % pourrait également être accordé à un tel projet. Dans ce cas, 
la VAN serait de 13 000 € pour un TRB de 13 ans et un indice de profitabilité de 0,2. Le coût 
de revient du bio-GNV en équivalent gazole obtenu de 0,94 €/Léquivalent_gazole  serait inférieur au 
coût actuel du litre de gazole (1,3 €/L). 
Tableau 33. Indicateurs économiques en conditions favorables à la rentabilité du projet 
Investissement initial 75 000 € 
Consommation  6 pleins /semaine 
Subventions 0% 20% 30% 
VAN (€) -10 000 5 000 13 000 
TRB  (en année) 18,9 15 13 
Indice de profitabilité -0,1 0,1 0,2 
Coût de revient (€/Léquivalent_gazole) 1,26 1,05 0,94 
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Conclusion Générale 
Les travaux de recherche réalisés dans le cadre de ce doctorat ont eu pour but de répondre à 
un besoin concret du monde agricole. Avec l’essor de la méthanisation à l’échelle de la 
France, de nombreux agriculteurs sont à ce jour équipés de méthaniseurs et valorisent le 
biogaz produit en cogénération. Cependant, l’expérience acquise combinée à un 
dimensionnement initial pessimiste conduit à des installations aux rendements énergétiques 
limités. C’est le cas du GAEC du Bois Joly qui, après quatre années d’exploitation, présente 
un rendement de l’ordre de 65%. L’objectif de ces recherches a alors été d’identifier et 
développer une filière de traitement du biogaz en bio-GNV pour valoriser ce biogaz 
supplémentaire en carburant. Bien que les technologies proposées soient variées sur le marché 
du traitement du biogaz, la problématique économique s’est rapidement posée à l’échelle de 
cette exploitation. Ses travaux ont alors été orientés vers la conception d’une filière de 
traitement complète du biogaz pour produire du bio-GNV de façon rentable à l’échelle 
individuelle, comprenant principalement la désulfurisation et l’enrichissement. Le bilan 
technologique de la littérature a alors permis d’identifier la possibilité de capter le CO2 au sein 
d’un solide par carbonatation avec du calcium et l’H2S par sulfuration du fer. A la fois riche 
en fer et en calcium, les laitiers sidérurgiques de type BOF ont alors été étudiés pour évaluer 
leur potentiel de traitement vis-à-vis du CO2 et d’H2S. Dans les deux cas, la démarche 
expérimentale s’été composée de : 
 une étude en réacteurs statiques permettant la modélisation cinétique de la réaction 
conduisant à l’indentification du mécanisme réactionnel. Cette étape a compris une 
pré-étude paramétrique conduisant la définition des conditions opératoires de 
référence pour la suivante ; 
 une étude en colonne dynamique permettant d’établir les capacités de capture du CO2 
et d’H2S par les matériaux testés en conditions contrôlées en laboratoire. Suivi d’une 
étude paramétrique, les capacités de capture optimales ont été approchées. 
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*  *  * 
La faisabilité de mettre en œuvre la carbonatation accélérée en lit fixe pour la réalisation de 
l’étape d’enrichissement du biogaz a été étudiée en réacteurs statiques puis en colonne 
dynamique.  
En réacteur statique, la modélisation de la cinétique de réaction a permis de dégager des 
hypothèses sur le mécanisme réactionnel. Il semble en effet que, dans les conditions testées, la 
réaction soit cinétiquement limitée par la phase de dissolution et diffusion du CO2 de la phase 
gaz vers le milieu réactionnel. Ce résultat tend à confirmer le modèle réactionnel à cœur 
rétrécissant en deux temps. Le calcium et le magnésium surfacique directement disponible 
pour la réaction sont rapidement carbonatés par le CO2 dissous. Conduisant à l’accumulation 
de carbonate à la surface des particules de laitiers, la diffusion du CO2 vers les oxydes 
métalliques au cœur devient plus difficile ce qui ralenti la cinétique de carbonatation. Puis, la 
pré-étude paramétrique a permis de mettre en évidence les conditions favorables à la réaction 
de carbonatation telles que l’importance de la granulométrie et du taux d’humidification. La 
capacité de capture maximale a alors été obtenue avec des laitiers BOF de granulométrie 
inférieure à 1 mm, un taux d’humidification L/S compris entre 0,05 et 0,2 L/kg. 
Suite aux résultats en réacteurs statique, des essais en colonne dynamique ont été réalisés afin 
d’évaluer le potentiel de capture des laitiers BOF en continu. Mais face aux faibles 
performances de capture du CO2 par les laitiers BOF, une comparaison avec la chaux a été 
réalisée. Il en est ressorti que les meilleures performances de capture de la chaux étaient à la 
fois dues à la forte teneur en calcium mais également à la disponibilité de Ca(OH)2. Ainsi, le 
rendement de capture du CO2 par les BOF qui contiennent 4,4% de MgO et 49,5% de CaO 
dont  4,5 % sous forme de  chaux libre a été de 10,1% contre 43,6% pour la chaux qui 
contient 88% de Ca(OH)2. 
L’étude paramétrique sur la chaux a ensuite permis de déterminer les conditions opératoires 
optimales. Il a ainsi été observé que le taux d’humidification et le mode d’humidification avait 
un effet déterminant sur les performances de capture du CO2. Il a été montré que la mise en 
œuvre d’un taux d’humidification à 0,2 L/kg dans un système dédié à l’homogénéisation de 
l’humidification permettrait de maximiser le rendement de capture du CO2 à 5% et total par la 
chaux en dynamique (respectivement 50,7 et 81,4%). Dans ces conditions optimales, il a été 
évalué qu’un kilogramme de chaux en lit fixe permettait de capter au mieux 265,4 g de CO2 
avant que la teneur en CO2 en sortie de la colonne n’atteigne la valeur seuil de 5%vol.. 
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Une augmentation des rendements de capture a également été observée lorsque la 
concentration en CO2 en entrée de la colonne diminuait. Deux approches de procédés 
pourraient alors découler de ce résultat. La première pourrait consister en la mise en place de 
colonne en cascade ce qui permettrait d’augmenter les performances de capture du CO2 par la 
chaux. La seconde approche pourrait se baser sur la mise en œuvre de colonne en parallèle 
chacune dimensionnée pour capter des gammes de concentration en CO2 différentes. Ainsi 
une mesure de la teneur en CO2 en entrée permettrait d’orienter le débit de gaz vers la colonne 
adaptée. L’étude de ces deux configurations serait très intéressante en phase d’optimisation du 
rendement de capture du CO2 par la chaux. 
*  *  * 
La sulfuration du fer pour la réalisation de l’étape de désulfurisation du biogaz a été étudiée 
au laboratoire, en réacteur statique et en colonne dynamique, puis en conditions réelles.  
Les résultats au laboratoire ont tout d’abords permis de mettre en évidence la faisabilité de la 
capture d’H2S par les BOF humidifiés en lit fixe à hauteur de 

CH2S / BOF
batch = 119,5 gH2S/kgBOF. La 
modélisation de la cinétique a ensuite conduit à l’identification d’une cinétique du troisième 
ordre vis-à-vis du fer. Cette expression de la cinétique semble traduire un mécanisme limité 
par l’étape de solubilisation du fer dans la phase aqueuse. Il a alors été considéré que le 
mécanisme de sulfuration du fer des laitiers BOF par H2S était surfacique et que l’interface 
solide-eau constituait le milieu réactionnel. L’étude du taux d’humidification L/S a ensuite 
permis de constater que l’augmentation du taux d’humidification permettait l’accélération de 
la cinétique de capture d’H2S après 6 h de temps de contact. Avec un taux maximal L/S de 
0,35 L/kg, la capacité de capture en réacteur statique obtenue a été optimale avec  

CH2S / BOF
batch = 142 gH2S/kgBOF. 
Les essais menés en dynamique ont permis de montrer que le respect de la spécification 
technique sur une concentration en H2S à 3,3 ppmv dans le bio-GNV pouvait être assuré par 
les laitiers BOF. Les effets de la granulométrie, du taux d’humidification, du temps de séjour 
et du sens de circulation du gaz ont été étudiés. Avec des laitiers BOF de granulométrie 
inférieur à 1 mm et un taux L/S maximal de 0,35 L/kg, la capacité de capture maximale d’H2S 
obtenue a été de 

CH2S / BOF
batch = 7,0

1,0 gH2S/kgBOF à la valeur seuil de 3,3 ppmv. 
Les essais en conditions réelles ont consisté en la mise en place d’une colonne pilote avec 
suivi des concentrations en H2S en entrée et en sortie du lit de laitiers BOF. La première 
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observation a concerné la bonne réponse des laitiers face à la forte variabilité en H2S en entrée 
assurant un taux de capture moyen de 

H2S
 = 74 

  20% quelque soit les conditions d’entrée. 
Cependant, la spécification à 3,3 ppmv d’H2S en sortie de la colonne n’a pas été respectée 
lorsque la concentration en H2S en entrée était trop importante. Ce résultat a été justifié par un 
temps de séjour dans le lit de matériaux insuffisant pour assurer l’amortissement des pics. 
Lors de cette campagne sur site, les laitiers BOF ont permis la capture de 11,7 gH2S/kgBOF. 
*  *  * 
Les résultats expérimentaux ont enfin permis la conception de la filière complète de 
production de bio-GNV et son évaluation économique. Conformément aux résultats sur site 
prouvant la faisabilité d’utiliser des laitiers BOF pour désulfurer le biogaz, une colonne de 
désulfurisation a été dimensionnée afin de répondre aux besoins en carburant de l’exploitation 
agricole du cas d’études. Avec un diamètre de 300 mm pour un volume utile de 60 L, la 
colonne dimensionnée permettrait d’assurer la production de 313 pleins soit une durée de vie 
du matériau de 1,5 ans à raison de la consommation de 4 pleins par semaine. 
Concernant l’étape d’enrichissement, les performances de capture de la chaux ainsi que les 
nombreuses contraintes techniques ont conduit à la conclusion que la carbonatation accélérée 
n’était pas viable pour la production de bio-GNV à l’échelle individuelle. La solution 
membranaire a alors été sélectionnée pour la séparation CH4/CO2. Fonctionnant à 10 bars, un 
module de compression MP (moyenne pression) a été inclus dans la filière comprenant un 
filtre à particule, deux échangeurs de chaleur de déshydratation primaire avec groupe froid, un 
compresseur à vis lubrifiée et un filtre à huile. Enfin, le conditionnement du bio-GNV serait 
assuré par l’odorisation au THT et la compression à 200 bars du gaz.  
L’évaluation économique sur la filière complète a conduit à un investissement estimé à 
93 200 €  pour un système ayant une production maximale de 4 pleins par jour. Les flux de 
trésorerie associés ont également été évalués et il a été montré que ceux-ci dépendaient 
exclusivement de la consommation en carburant. Plus la consommation est importante, plus le 
chiffre d’affaire est intéressant. Une analyse économique a alors été réalisée sur la base 
d’indicateurs économiques et financiers. Il en est ressorti qu’en l’état du projet avec un 
investissement de 93 200 €, sans subventions et une consommation de 4 pleins par semaines, 
la rentabilité du projet n’était pas possible. Deux scenarios ont alors été imaginés afin de 
tendre vers une rentabilité. Le premier consistant en l’ajustement du l’investissement et des 
taux de subventions a permis de constater que l’investissement devait être réduit d’au moins 
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43% ce qui a été jugé peu réaliste. Le second scenario a porté sur l’ajustement de la 
consommation en carburant ce qui a permis de dégager un début de rentabilité à partir de la 
consommation de 9 pleins par semaine. Enfin, un compromis réaliste entre ces deux scenarios 
a été proposé consistant en l’abaissement de l’investissement de 20 % pour atteindre 75 000 € 
couplé à des subventions à hauteur de 30% et une augmentation de la consommation en 
carburant de 4 à 6 pleins par semaines. L’augmentation de la consommation pourrait en effet 
être mise en place par la mutualisation de l’investissement avec un autre producteur de biogaz 
ayant des besoins en carburant.  
*  *  * 
Bien qu’inadapté à la problématique bio-GNV de ces travaux, les résultats sur la 
carbonatation accélérée du CO2 sur les laitiers pourrait toutefois trouver un intérêt dans 
d’autres domaines tels que la capture du CO2 atmosphérique. Les sites de productions de 
laitiers sidérurgiques pourraient ainsi mettre en place en interne des filtres sur les fumées de 
combustion permettant conjointement l’abattement du CO2 et la stabilisation volumique des 
laitiers BOF. Dans ce cas, des recherches axées sur la mise en œuvre d’un tel système 
pourraient constituer une suite intéressante à ces travaux.  
Concernant la désulfurisation par sulfuration du fer, les résultats très prometteurs obtenus au 
laboratoire puis en conditions réelles pourraient être optimisés par l’étude de l’abattement de 
l’H2S en période de forte concentration en entrée. Il est à noter également que les domaines 
d’applications de la sulfuration des laitiers BOF par H2S ne se limitent pas au traitement du 
biogaz. Les performances de capture d’H2S par les laitiers établies au laboratoire peuvent tout 
à fait s’appliquer au traitement de ce gaz en général. 
Enfin, la conception de la filière complète pourrait conduire à la construction d’un 
démonstrateur à l’échelle réelle, à son suivi et à son industrialisation après validation. Cette 
unité serait alors la première sur le marché à permettre de produire de façon rentable un 
maximum de 4 pleins par jours de bio-GNV. Elle s’adresserait aussi bien aux agriculteurs 
méthaniseurs qu’aux unités de méthanisation territoriale en complément d’une valorisation du 
biogaz par combustion dont les besoins en carburant sont limités. Une solution mobile 
pourrait également être imaginée ce qui permettrait la mutualisation de l’investissement à 
plusieurs producteurs de biogaz tout en augmentant la consommation en carburant. 
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Annexe 1 - Spécifications pour l’injection sur le réseau de 
gaz autre que le gaz naturel (GrDF, 2011)  
 
Caractéristiques Spécifications 
Application 
bio-GNV (1) 
Pouvoir Calorifique Supérieur  
(conditions de combustion 0°C et 1 atm) 
Gaz de type H : 10,7 à 12,8 kWh/Nm3 
(combustion à 25°C : 10,67 à 12,77) 
Gaz de type B : 9,5 à 10,5 kWh/Nm3  
(combustion à 25°C : 9,48 à 10,47) 
A adapter 
Indice de Wobbe  
(conditions de combustion 0°C et 1 atm) 
Gaz de type H : 13,64 à 15,70 kWh/Nm3  
(combustion à 25°C : 13,6 à 15,66) 
Gaz de type B : 12,01 à 13,06 kWh/Nm3  
(combustion à 25°C : 11,97 à 13,03) 
A adapter 
Densité Comprise entre 0,555 et 0,700 x 
Point de rosée eau 
< -5°C à la pression maximale de service du réseau 
en aval du raccordement 
x 
Point de rosée hydrocarbures < -2°C de 1 à 70 bars S.O. 
Teneur en soufre total < 30 mgS/Nm3 x 
Teneur en soufre mercaptique < 6 mgS/Nm3 S.O. 
Teneur en soufre de H2S+COS < 5 mgS/Nm3 (3,3 ppmv) x 
Teneur en CO2 < 2,5 % molaire A adapter 
Teneur en THT  
(TétraHydroThiophène : produit 
odorisant) 
Comprise entre 15 et 40 mg/Nm3 x 
Teneur en O2 < 100 ppmv (2) x 
Impuretés 
Gaz pouvant être transporté, stocké et commercialisé 
sans subir de traitement supplémentaire 
x 
Hg < 1µg/Nm3 S.O. 
Cl < 1 mg/Nm3 S.O. 
F < 10 mg/Nm3 S.O. 
H2 < 6% x 
NH3 < 3 mg/Nm3 / 4,3 ppmv x 
CO < 2% S.O. 
Teneur en poussière < 5 mg/Nm3 x 
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Annexe 2 - Procédé de déshumidification du biogaz 
Concernant l’eau, le point de rosée du bio-GNV doit être inférieur à -25°C à la pression 
d’utilisation (200 bars) ou de stockage (250 bars) ce qui limite respectivement à 2,3 et 
2,1 mg/Nm
3
BG (Tableau 34). Or, un biogaz brut à 38 °C contient autour de 50 000 mg/Nm
3
BG. 
En méthanisation agricole, l’abaissement du point de rosée se fait généralement par 
condensation géothermique. Le biogaz brut sortant du digesteur passe par des canalisations de 
gaz souterraines diminuant le point de rosée à la température du sol soit environ 10°C 
(10 000 mg/Nm
3
BG). Cette déshydratation primaire, suffisante pour la valorisation par 
cogénération, doit être complétée par une étape d’affinage dans le cas de la production de bio-
GNV. Elle peut être réalisée par adsorption physique ou séparation membranaire. 
Tableau 34. Teneur en eau à l’équilibre en fonction de T, P et de l’application 
 
T (°C) 
Pression maximale 
(bar) 
Teneur en eau à 
l’équilibre (mg/Nm3) 
Biogaz brut 
Mésophile 38°C 1 50 000 
Condensation 
géothermique 
10°C 1 10 000 
Réseau de distribution - 5°C 25 130 
Réseau de transport - 5°C 85 40 
Bio-GNV 
-5°C 
200 
25 
- 25°C 2,3 
Bio-GNV avec stockage 
-5°C 
250 
20 
- 25°C 2,1 
 
Les données du Tableau 34 sont calculées à partir de la corrélation de Gergwater (Annexe 3) 
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Annexe 3 - Corrélation de Gergwater :  « Natural gas – 
Correlation between water content and water dew point » 
(Norme ISO 18 453)  
 
 
  
 
2,3 mg/Nm
3
 à
 
200 bars 
2,1 mg/Nm
3
 à 250 bars 
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Annexe 4 - Spectre DRX de la chaux pour le bâtiment 
Chaux Bat 04062012
Calcite, syn - CaCO3 - Rhombo.H.axes - Y: 48.79 % - 00-005-0586 (*) - d x by: 1. - WL: 1.5406 - a 4.98900 - b 4.98900 - c 17.06200 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 120.000 - Primitive - R-3c (167) - 6 - 
Portlandite, syn - Ca(OH)2 - Hexagonal - Y: 106.37 % - 00-044-1481 (*) - d x by: 1. - WL: 1.5406 - a 3.58990 - b 3.58990 - c 4.91600 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 120.000 - Primitive - P-3m1 (164) - 1 
Operations: Import
Chaux Bat 04062012 - File: Chaux Bat 04062012.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 5.000 ° - End: 90.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time: 3. s - Temp.: 25 °C (Room) - Time Started: 15 s - 2-Theta: 5.000 ° - Theta
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Figure 71. Spectre de DRX sur la chaux réalisé et analysé par Tomo Suzuki du laboratoire SUBATECH 
Chaux Bat 04062012
Calcite, syn - CaCO3 - Rhombo.H.axes - Y: 48.79 % - 00-005-0586 (*) - d x by: 1. - WL: 1.5406 - a 4.98900 - b 4.98900 - c 17.06200 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 120.000 - Primitive - R-3c (167) - 6 - 
Portlandite, syn - Ca(OH)2 - Hexagonal - Y: 106.37 % - 00-044-1481 (*) - d x by: 1. - WL: 1.5406 - a 3.58990 - b 3.58990 - c 4.91600 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 120.000 - Primitive - P-3m1 (164) - 1 
Operations: Import
Chaux Bat 04062012 - File: Chaux Bat 04062012.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 5.000 ° - End: 90.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time: 3. s - Temp.: 25 °C (Room) - Time Started: 15 s - 2-Theta: 5.000 ° - Theta
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Annexe 5 - Calcul de la vitesse minimale de fluidisation 
 
 

Umf 
1
C
.
 3
(1)
.2 .
g.dBOF
2 BOF  gaz 
gaz
 éq. 106 
Avec  C, une constante égale à 150 
  

 , la porosité du lit 
  

, facteur de forme égale à 1 dans le cas de sphère 
  g, la constante de gravité égale à 9,81 m/s² 
  

dBOF , le diamètre apparent des laitiers BOF 

gaz, la viscosité dynamique du gaz égale à 0,000012 poiseuille 

BOF  et 

gaz, les masses volumiques respectives des laitiers BOF et du gaz 
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Annexe 6 - Modèle cinétique de carbonatation  Régressions 
linéaires 
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 Réacteur 2 
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 Réacteur 3 
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Annexe 7 - Modèle cinétique de sulfuration – Régressions 
linéaires 
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Annexe 8 - Courbes de percée sur la sulfuration des BOF par 
H2S en dynamique pour différents débits volumiques totaux 
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Annexe 9 - Q45S pour l’analyse d’H2S en milieu humide 
(Documentation technique) 
  
ANNEXES 
Page | 216 
 
ANNEXES 
Page | 217 
 
ANNEXES 
Page | 218 
Annexe 10 - Compresseur avec déshydratation primaire 
intégrée (Documentation technique) 
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Annexe 11 - Station de compression HP StationGaz 2® de 
GNDrive (Documentation technique) 
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Résumé 
 
L’objectif de cette thèse sous contrat cifre entre la 
société S3d et l’Ecole des Mines de Nantes a été de 
développer une solution innovante et rentable de 
production de bio-GNV (Gaz Naturel pour Véhicules) à 
l’échelle d’une exploitation agricole. Les solutions 
testées pour capter le CO2 et l’H2S se sont 
respectivement basées sur les réactions de 
carbonatation accélérée et la sulfuration du fer sur 
matériaux alcalins. Pour cela, un co-produits industriels 
à faible valeur ajoutée a été identifié : les laitiers 
sidérurgiques issus de four de conversion à oxygène 
(laitiers BOF pour Basic Oxygen Furnace). Des essais 
ont été menés à l’échelle du laboratoire sur le CO2 et 
l’H2S en réacteurs statiques puis en colonne 
dynamique. L’étude de la carbonatation accélérée du 
CO2 sur les laitiers BOF et la chaux a permis d’estimer 
les capacités de capture du CO2 à 49 gCO2/kgBOF pour 
les BOF contre 265,4 gCO2/kgchaux pour la chaux. La 
sulfuration des laitiers par H2S a conduit à une capacité 
de capture de 7,0  1,0 gH2S/kgBOF. Suite à ces 
résultats, la faisabilité technique a été évaluée sur un 
biogaz réel produit sur une exploitation agricole 
vendéenne. Des tests sur site dans une colonne garnie 
de 200 g de laitiers en lit fixe pendant 46 jours ont 
permis de valider la faisabilité de la désulfurisation par 
les laitiers BOF en conditions réelles. Cependant, les 
réflexions menées sur la carbonatation du CO2 ont 
conduit à l’introduction d’une solution alternative à 
savoir la filtration membranaire. Enfin, le bilan 
économique sur la filière complète a montré que la 
rentabilité de cette unité était contrainte par un 
investissement de 75 000 € subventionné à 30% et la 
consommation d’au moins 6 pleins/semaine. 
  
Mots clés : 
Biogaz, Carbonatation accélérée, Sulfuration du fer, 
Laitiers sidérurgiques, Bio-GNV 
Abstract 
 
Bio-NGV (bio- Natural Gas for Vehicles) is a bio-fuel 
based on the biogas in which components such as CO2 
and H2S are removed. But the economical feasibility of 
available and commercial technologies to perform these 
removals is limited to 80 Nm
3
/h of treated biogas. 
Regarding farm scale biogas plant, fuel needs of 1 fill-up 
per day would represent the treatment of only 1 Nm
3
/h 
of raw biogas. The aim of our work was to develop a 
solution economically adapted to farm scale to produce 
bio-NGV from biogas. An alternative and low cost 
material, BOF slag (Basic Oxygen Furnace slag), was 
then identified to perform CO2 removal by accelerated 
carbonation and H2S removal by iron sulfidation. The 
accelerated carbonation feasibility was evaluated in 
batch and dynamic reactors under laboratory conditions. 
But, removal capacities obtained were insufficient to be 
used under real conditions. Lime was then tested and 
CO2 removal capacities observed were higher than BOF 
slag ones but still insufficient. Iron sulfidation by H2S 
was also tested under laboratory conditions. Batch 
reactor and dynamic column investigations led to an 
interesting H2S removal capacity of 7,0 1,0 gH2S/kgBOF. 
Based on this result, performances were also validated 
under real conditions on the biogas produced on site 
field. According to the whole experimental data, the 
complete process of bio-NGV production was designed 
including the H2S removal performed by BOF slag, CO2 
removal achieved in two membranes and the 200 bars 
compression. Finally, the overall economical balance 
has showed that a total investment of 75 000 € with a 
subsidy rates of 30% and a weekly fuel consumption 
between 6 and 28 fill-up/week will lead to a profitable 
project. 
 
Key Words: 
Biogas, Accelerated carbonation, Iron sulfidation, steel 
slag, Bio-NGV 
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